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1. Einleitung 
In der vorliegenden Arbeit wird die Integration von Upstream (USP) und Downstream Processing 
(DSP) zur Produktion von Biologics am Beispiel monoklonaler Antikörper vorgestellt.  
Die  Entstehung  und  Quantität  von  Nebenkomponenten  wie  Wirtszellproteine  (engl.  host  cell 
proteins, HCPs) sowie deren physikochemischen Eigenschaften und die Produktqualität wie die 
Sekundärstruktur werden  im  Verlauf  des  Aufreinigungsprozesses  beschrieben  und  quantitativ 
erfasst. Mit Hilfe dieser Daten ist eine rationale Prozessentwicklung zur effizienten Abtrennung der 
Nebenkomponenten möglich. Des Weiteren werden  für die Prozessentwicklung Prozessmodelle 
und  Quality‐by‐Design  (QbD)  basierte  Auslegungsverfahren  in  Kombination  mit  der  Process 
Analytical Technology (PAT) Initiative anhand einer erweiterten Kontrollstrategie (engl. Advanced 
Process  Control,  APC)  entwickelt  und  untersucht.  Eine  Verknüpfung  von  spektroskopischen 
Online‐Analysen  der  Biosuspension  mit  einem  makroskopisch  kinetischen  Modell  der 
Zellkultivierung  soll Prozessvariablen und Modellparameter  zugänglich machen, die  zuvor nur 
offline  messbar  waren,  was  zu  einer  erweiterten  Kontrollstrategie,  einer  intensivierten 
Prozessentwicklung  und  letztendlich  der  Erhaltung  der  Produktqualität  im  Sinne  des  QbD‐
Konzepts führt.  
1.1. Motivation 
Biotechnologisch hergestellte Arzneimittel wie beispielsweise monoklonale Antikörper spiegelten 
im Jahr 2017 zirka 25 % (208 Mrd. US$) des weltweiten Umsatzes an verschreibungspflichtigen als 
auch OTC‐Arzneimitteln (engl. over‐the‐counter, verschreibungsfrei) wider [EvaluatePharma 2018]. 
Die  restlichen  zirka  75 %  (617 Mrd. US$)  wurden  unter  anderem  mit  Hilfe  konventioneller 
Technologien  hergestellt.  Die  Onkologie  (104 Mrd. US$)  stellt  hierbei  neben  Antirheumatika 
(56 Mrd. US$) und Antidiabetika (46 Mrd. US$) den dominierenden Therapiebereich dar. Bis zum 
Jahr 2024 sollen zwei der fünf erfolgreichsten onkologischen Produkte im Form von monoklonalen 
Antikörpern (Pembrolizumab und Nivolumab) vertreten sein [EvaluatePharma 2018]. 
Der  kommerzielle  Erfolg  der  Antikörper  resultierte  in  einem  signifikanten  Anstieg  in  ihrem 
Produktionsmaßstab  [Gagnon  2012].  Kontinuierliche  Prozessentwicklungen  führten  bei 
gleichbleibenden Volumina und Produktionskosten zu höheren Produktkonzentrationen  im USP 
[Wurm 2004]. Trotz dieser Entwicklung sind neue Herausforderungen und Probleme erkennbar. 
Diese  sind  beispielsweise  der  ökonomische  Druck  zu  kostengünstigen  Medikamenten  mit 
gleichbleibender oder verbesserter Qualität als auch ein von Behörden erwartetes, tiefgreifenderes 
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Verständnis des Herstellungsprozesses und seiner Variationen. Die sich durch die Verbesserungen 
im  USP  verändernde  Nebenkomponentenzusammensetzung  erschwert  zudem  eine  effiziente 
Aufreinigung der Wertkomponente im DSP, was zu einer Verschiebung der Kosten vom USP zum 
DSP führt [Gronemeyer 2014, Sommerfeld 2005]. Eine systematische Integration des USP und DSP 
verbessert den Gesamtprozess und  beseitigt die  neuen Herausforderungen, wie das  veränderte 
HCP‐Profil [Gronemeyer 2014, Gronemeyer 2016a, Sommerfeld 2005]. Aus diesem Grund besteht 
ein stetiger Bedarf an  innovativen und effizienten Produktionsprozessen, die höherkonzentrierte 
Volumenströme handhaben können [Franke 2004, Gronemeyer 2016b, Schmidt 2017, Zobel 2014].  
Bei der Betrachtung des signifikanten Arbeits‐, Zeit‐ und Kostenaufwands zur Charakterisierung, 
Überwachung und Entfernung der Nebenkomponenten und Kontaminanten während des DSP, 
wäre es lohnend zu analysieren, wie (Art) und in welcher Menge (Quantität) diese entstehen.  
Die  komplexen Nebenkomponenten, wie  beispielsweise Wirtszellproteine, Medienkomponenten 
und Wirtszell‐DNA, müssen hierfür anhand  ihrer Abtrennbarkeit  in kritische, unkritische  sowie 
weniger kritische Nebenkomponenten klassifiziert werden. Die quantitative Analyse des DSP soll 
für  eine  datengetriebene  und  gezielte  Optimierung  des  USP  mit  Hilfe  von  Medien‐  und 
Prozessoptimierungen dienen. Hierdurch soll gezielt die Menge an kritischen Nebenkomponenten 
reduziert oder diese nach Möglichkeit eliminiert werden.  
Die rationale Prozessentwicklung basiert auf dem QbD‐Prinzip, der als systematischer Ansatz den 
Schwerpunkt  des Qualitäts‐  und Risikomanagements  auf  das  Produkt‐  und  Prozessverständnis 
(zum Beispiel den Einfluss von kritischen Prozessparametern auf die Produktqualität) sowie auf die 
Prozesskontrolle (zum Beispiel die Regelung der Produktqualität durch die Steuerung der kritischen 
Prozessparameter) legt [Alt 2016, Bechmann 2015, Del Val 2010]. Die PAT‐Initiative (engl. Process 
Analytical Technology) dient hierbei der Messung, Analyse, Überwachung und  letztendlich der 
Kontrolle aller essentiellen Attribute eines Herstellungsprozesses [Hinz 2006]. Diese Attribute sind 
Prozessparameter (zum Beispiel pH‐Wert und Temperatur) als auch Prozessvariablen (zum Beispiel 
Zellzahlkonzentration,  Substrat‐/Metabolit‐/Produktkonzentration  und  Produktqualität).  Diese 
Kontrolle  der  Prozessattribute  dient,  durch  eine  Minimierung  der  Prozessvariation,  der 
Gewährleistung einer chargenunabhängigen Produktqualität und zum Prozessverständnis  [Hinz 
2006, Paul 2019, Steinwandter 2018]. 
Prozessmodelle,  die  die  physikochemischen  Eigenschaften  und Verhalten  der  Prozesse  in‐silico 
nachbilden,  minimieren  den  experimentellen  Aufwand  während  QbD‐basierter 
Auslegungsstrategien durch das Ersetzen  von Experimenten  im Versuchsplan  [Abt  2018, Huter 
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2019, Schmidt 2019, Sixt 2018, Uhlenbrock 2017, Zobel‐Roos 2019]. Die Prozessmodelle müssen für 
prädiktive oder prozessunterstützende Anwendungen jedoch quantitativ validiert sein [Zobel‐Roos 
2019]. Im Sinne der PAT‐Initiative können Prozessmodelle als Kontrollstrategie eingesetzt werden, 
indem sie Prozessvariablen online bestimmen, die experimentell nur aufwändig online analysiert 
werden  können.  Der  digitale  Zwilling  (engl.  digital  twin)  bildet  demnach  die  einzelne 
Grundoperation und die gesamte Prozesskette in‐silico nach, mit dessen Hilfe Experimente ersetzt 
und  unterstützt werden  können,  um  eine  effizientere  Prozessentwicklung  im  Sinne  des  QbD‐
Konzepts  zu  generieren  [Bruynseels  2018,  Kritzinger  2018,  Rosen  2015,  Zobel‐Roos  2019]. Der 
besondere Wert des digitalen Zwillings ergibt sich aus der Möglichkeit den realen Zwilling unter 
jedem prozesstechnisch relevanten Aspekt zu simulieren, um Effekte, Optimierungen und Risiken 
über den gesamten Lebenszyklus zu analysieren [Boschert 2016, Kritzinger 2018].  
Die  Kombination  aus  einer  erweiterten  Prozesskontrolle  (APC),  die  auf  PAT‐Methoden  und 
Prozessmodellen (digital twin) basieren sowie der rationalen USP‐DSP‐Integration soll die Effizienz 
der Produktion von Biologics als auch das Prozessverständnis erhöhen und nach dem QbD‐Konzept 
eine konsistente hohe Produktqualität ermöglichen.   
   2 ‐ Stand der Technik    
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2. Stand der Technik 
Die  biotechnologische  Produktion  von  Biopharmazeutika  wird  in  die  Bereiche  USP  und  DSP 
eingeteilt.  Die  rekombinante  Produktion  der  Zielkomponente  in  Bioreaktoren  wird  dem  USP 
zugerechnet.  Das  sich  dem  USP  anschließende  DSP  verwendet  unter  anderem  Membran‐, 
Chromatographie‐ oder Extraktionsverfahren, um die Hauptkomponente von Nebenkomponenten 
wie den Wirtszellproteinen (engl. host cell proteins, HCPs) zu trennen. Während der Produktion 
der  rekombinanten  Proteine  mittels  geeigneter  Wirtszellen  werden  eine  hohe  volumetrische 
Produktivität  (mgProdukt LBioreaktor‐1 d‐1)  und  Produktqualität  angestrebt.  Hierbei  sind  erweiterte 
Prozesskontrollstrategien  im  USP  notwendig,  um  die  für  die  Wirtszellen  nötigen 
Umgebungsbedingungen zu schaffen und konstant zu halten. Die anschließende Abtrennung der 
Nebenkomponenten im DSP basiert auf dem Zusammenspiel der Leistungsparameter Auflösung, 
Geschwindigkeit,  Kapazität  und  Rückgewinnung  in  den  einzelnen  Verfahrensschritten  [GE 
Healthcare  2010].  Eine  genaue  Kenntnis  der  abzutrennenden  Nebenkomponenten  und  ihrer 
physikochemischen Eigenschaften  ist  für die Auslegung und Prozessführung des DSP essentiell 
[Bracewell 2015, Goey 2018, Tait 2012, Valente 2015, Wang 2009].  
Der  in  Abbildung  1  gezeigte  plattformbasierte  Referenzprozess  zur Herstellung monoklonaler 
Antikörper  umfasst  Verfahrensschritte  wie  die  Kultivierung  der  Organismen  in  Suspension, 
Zentrifugation,  Mikro‐  und  Ultrafiltration,  Protein  A  Affinitätschromatographie,  orthogonale 
Virusabreicherungsschritte,  Ionenaustausch‐  (IEX) und hydrophobe  Interaktionschromatographie 
(HIC) [Fröhlich 2012, Gronemeyer 2014, Grote 2011, Shukla 2007, Sommerfeld 2005]. 
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Abbildung  1:  Schematische  Darstellung  des  plattformbasierten  Herstellungsprozesses  monoklonaler 
Antikörper  nach  Sommerfeld  [2005].  DF,  Diafiltration;  VI,  Virusinaktivierung;  UF,  Ultrafiltration;  MF, 
Mikrofiltration;  IEX,  Ionenaustauschchromatographie; HIC, hydrophobe  Interaktionschromatographie;  SF, 
Sterilfiltration.  
Das  Downstream  Processing  beginnt  nach  der  Kultivierung  und  beinhaltet  gewöhnlich  die 
Prozessschritte 
1. Vorbereitung beziehungsweise Klärung (engl. preparation, clarification), 
2. Isolierung (engl. capture), 
3. Zwischenreinigung (engl. intermediate purification) und 
4. Feinreinigung (engl. polishing) [Chmiel 2011]. 
Die Trennung der Partikel (Zellmasse) von der wässrigen Phase erfolgt während der Vorbereitung 
beziehungsweise Klärung. Die Trennaufgabe besteht in der vollständigen Entfernung von Partikeln, 
um  das  Produkt  anschließend  während  des  capture  zügig  zu  isolieren,  stabilisieren  und 
konzentrieren. Während der  Isolierung  erfolgt die  erste Aufreinigung des Zielmoleküls  aus der 
vorgeklärten  Ausgangslösung.  Während  des  intermediate  purification  werden  weitere 
Nebenkomponenten  abgetrennt.  Das  Zielprodukt  wird  während  dieses  Prozessschritts  weiter 
aufgereinigt  und  konzentriert.  Zuletzt  erfolgt  die  endgültige  Entfernung  von  Kontaminanten, 
Einstellung  des  pH‐Wertes,  Salzkonzentration  und Additiven während  des  polishing,  um  den 
Wirkstoff mit der geforderten Reinheit  zu  erhalten und dessen Lagerfähigkeit  zu gewährleisten 
[Chmiel 2011].  
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Für  eine  Charakterisierung  der  einzelnen  Prozessschritte  werden  die  spezifischen 
Leistungsparameter Auflösung, Geschwindigkeit, Kapazität und Rückgewinnung verwendet [GE 
Healthcare  2010].  Die  Zielsetzung  variiert  je  nach  Prozessschritt  und  verursacht  je  nach 
Trennaufgabe  unterschiedliche  Herausforderungen,  die  während  der  Prozessoptimierung 
adressiert werden müssen. Die  Protein A Affinitätschromatographie  beispielsweise, welche  als 
Isolierungsschritt nach  einer  anfänglichen Klärung der Biosuspension  eingesetzt wird, wird mit 
weiter  ansteigenden  Produktkonzentrationen  ein  Kapazitätsmaximum  erreichen  [Gronemeyer 
2014].  Das  wird  eine  zu  lösende  Herausforderung  sein,  da  dieser  Leistungsparameter  neben 
Geschwindigkeit charakteristisch für diesen Prozessschritt ist [GE Healthcare 2010].  
Zusätzliche  Herausforderungen  bei  der  selektiven  Trennung  während  der  Zwischen‐  und 
Feinreinigung verhindern das Erreichen der charakteristischen Leistungsmerkmale des jeweiligen 
Prozessschrittes und mindern somit die Effizienz des DSP.  
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2.1. Upstream Processing 
Die Produktion der 76 monoklonalen Antikörper, welche von der EMA (engl. European Medicines 
Agency, Europäische Arzneimittelagentur) und FDA (engl. U. S. Food and Drug Administration, 
US‐amerikanische Behörde für Lebens‐ und Arzneimittel) im Jahr 2017 zugelassen waren, wird zu 
zirka 51 % mit Hilfe der  tierischen Zelllinie CHO  (Chinese hamster ovary) durchgeführt  [ACTIP 
2017]. Die restlichen Antikörper und ‐fragmente werden von NS0 (murines Myelom), Hybridoma 
(B‐Lymphozyten mit Myelomzellen fusioniert), Sp2/0 (murines Myelom) und Escherichia coli Zellen 
hergestellt.  Neben  antikörperbasierter  Arzneimittel  und  Diagnostika  stellen  virale  Vakzine 
etablierte  Produkte  dar,  die  mit  Hilfe  tierischer  Zellen  hergestellt  werden  [Fuenmayor  2017, 
Kramberger 2015, Kushnir 2012]. Des Weiteren eröffnet die regenerative Medizin sowie die Gen‐ 
und Zelltherapie neuartige Forschungsbereiche, mit neuen Herausforderungen und Potential zur 
Prozessoptimierung [Aiuti 2017, Forsberg 2018, Kramberger 2015, Ramqvist 2007, Warnock 2006].  
Prozessstrategien  zur  optimalen  Kultivierung  der  Organismen  zielen  in  der  Regel  auf  eine 
Erhöhung der Zellzahlkonzentration, volumetrischen Produktivität und Produktqualität  ab. Die 
Prozessstrategien umfassen die Bereiche  
‐ der Zelllinienentwicklung, 
‐ Medienkomponenten, 
‐ Verfahrensweisen, 
‐ Bioreaktortypen, 
‐ Prozesskontrolle und 
‐ Prozessanalytik [Agarabi 2016, Birch 2006, Chotteau 2015, Fletcher 2005, Gronemeyer 2014, 
Jain 2008, Li 2010, Möllerl 2015, Omasa 2010, Zhang 2010]. 
2.1.1. Zelllinienentwicklung 
Die  Zelllinienentwicklung  umfasst  im  Wesentlichen  die  Aspekte  der  Herstellung  eines 
Expressionsvektors,  welches  unter  anderem  das  zu  exprimierende  Gen  beinhaltet,  dessen 
Transfektion in ein geeignetes Expressionssystem (Zelllinie) und die daran anschließende Selektion 
eines passenden Zellklons [Hong 2018, Li 2010, Rita Costa 2010]. Die Klonselektion wird anhand 
verschiedener  Kriterien  durchgeführt.  Zu  diesen  Kriterien  zählen  die  reproduzierbare,  stabile 
Expression  des  gewünschten  Gens  bei  gleichbleibender  Produktqualität,  hohe  volumetrische 
Produktivität  und  optimale Wachstumscharakteristika wie  beispielsweise  eine  für  die  Zelllinie 
typische  oder  erhöhte  Wachstumsrate  μ,  eine  langanhaltende  hohe  Zellviabilität  und  die 
Möglichkeit zur Adaption an serumfreie Medien in Suspensionskulturen [Birch 2006].  
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Methoden  zur  Zelllinienentwicklung  umfassen  des  Weiteren  die  gezielte  Veränderung  der 
Stoffwechselwege (engl. metabolic engineering) und des Expressionsvektors [Birch 2006] als auch 
die Verbesserung der Produktqualität, wie das Glykosylierungsprofil des rekombinanten Proteins 
[Butler 2014, Gupta 2018, Sha 2016]. 
Die  Prozessentwicklung  hinsichtlich  Bioreaktordesign  und  ‐steuerung  als  auch  der 
Medienkomponenten sind neben der eigentlichen Zelllinienentwicklung die Schlüsselparameter für 
die  erfolgreiche  Implementierung  eines  kommerziellen,  zellkulturbasierten  Prozesses  [Agarabi 
2015, Kiss 2018, Nelson 1991, Pollock 2013, Reinhart 2015, Tapia 2016].  
2.1.2. Medienkomponenten 
Die Entwicklung und Optimierung des Kultivierungsmediums nimmt in der Prozessentwicklung 
der in‐vitro Kultivierung eine zentrale Rolle ein. Investitionen in die Medienentwicklung für jeden 
einzelnen Prozess sind  leicht zu rechtfertigen, da die nährstoffbezogenen Anforderungen  für die 
Kultivierung  prozessspezifisch  sind  und  der  Einfluss  der  Medienkomponenten  auf  die 
Prozessleistung signifikant ist [Fletcher 2005].  
Die Basis der heutigen kommerziellen Medien ist das Basalmedium, dem je nach biotechnologischer 
Zielsetzung  (Stammhaltung,  Produktion)  weitere  Komponenten  hinzugefügt  werden.  Das 
Basalmedium  ist  eine  isotone  Salzlösung,  die  die  intrazellulären  Ionen‐  und 
Elektrolytkonzentrationen  des  jeweiligen  Organismus  extrazellulär  nachbilden  [Gstraunthaler 
2013]. Vollmedien  bestehen  aus  einem Basalmedium, dem Glucose  und  andere Kohlenhydrate, 
Aminosäuren, Vitamine, Lipide  sowie  Spurenelemente hinzugefügt worden  sind  [Gstraunthaler 
2013]. Darüber hinaus werden Medien  in der Zellkultur Seren hinzugefügt, welche Tieren (Rind, 
Pferd, Schwein, Ziege) in verschiedenen Entwicklungsstadien und Alter entnommen wurden (zum 
Beispiel  fetales  Kälberserum).  Der  Vorteil  der  Verwendung  von  Seren  ist  die  Vielzahl  an 
Komponenten, die das Wachstum der Zellen positiv beeinflussen. Des Weiteren besitzen Seren eine 
verbesserte  Pufferwirkung  sowie  über  optimierte  Bindungs‐  und  Transportproteine,  die  die 
Aufnahmerate von Nährstoffen der Zelle verbessern. Nachteile und unerwünschte Nebeneffekte 
sind das Vorhandensein schwankender Inhaltsstoffe und einer verminderten Reproduzierbarkeit, 
wachstumsinhibierender  Bestandteile  als  auch  Kontaminationen mit  Erregern,  wie  der  Bovine 
spongiforme Enzephalopathie in Rinderseren. In pharmazeutischen Produktionsprozessen werden 
tierische Rohstoffe generell vermieden [Al‐Rubeai 2015, Gstraunthaler 2013, Wagner 2015]. 
Aus diesem Grund wurden Basalmedien bis hin zu chemisch definierten Medien entwickelt, die 
keine tierischen Komponenten enthalten. Hierdurch wird die Prozessvalidierung vereinfacht, der 
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Aufwand der Aufreinigung verringert und eine erhöhte Reproduzierbarkeit ermöglicht  [Wagner 
2015].  
Die Strategien  für die Medienentwicklung können wie  in Tabelle 1 ersichtlich zusammengefasst 
werden.  Diese  können  nach  Durchsatz,  Repräsentation  der  Realität,  Informationsgewinn 
(Prozessverständnis) und Geltungsbereich (Grenzen der Strategie) charakterisiert werden. 
Tabelle 1: Zusammenfassung der Strategien für die Medienentwicklung nach Fletcher [2005].  
Charakteristikum  Komponenten‐
titration 
Mischung versch. 
Medien 
Analyse des 
verbrauchten Mediums 
Automatisiertes 
Screening 
Durchsatz  Gering  Hoch  Mittel  Hoch 
Repräsentation  Hoch  Hoch  Hoch  Gering 
Informationsgewinn  Hoch  Gering  Hoch  Mittel 
Geltungsbereich  Unbegrenzt  Begrenzt  Begrenzt  Unbegrenzt 
Eine  rationale Medienentwicklung verwendet mehrere, komplementäre Strategieansätze, um die 
Anforderungen an die Prozessentwicklung erfüllen zu können. Basierend auf Tabelle 1, umfasst die 
Entwicklung im Allgemeinen  
‐ das Screening (Automatisiertes Screening, Mischung verschiedener Medien),  
‐ die Optimierung (Automatisiertes Screening, Mischung verschiedener Medien, Analyse des 
verbrauchten Mediums) und  
‐ Validierung (Analyse des verbrauchten Mediums) [Fletcher 2005, Ryder 2018].  
2.1.3. Verfahrensweisen 
Grundsätzlich für alle biotechnologischen Prozesse kann die Verfahrensweise der Bioreaktoren in 
diskontinuierlich (Batch, Repeated Batch oder Fed‐Batch) und kontinuierlich (Chemostat, Perfusion) 
klassifiziert  werden  [Al‐Rubeai  2015].  Das  für  die  Produktion  monoklonaler  Antikörper  am 
häufigsten angewandte Verfahren ist das Fed‐Batch‐Verfahren bis zu 20.000 L Bioreaktorvolumen 
[Al‐Rubeai  2015,  Birch  2006,  Pollock  2013],  wobei  auch  kontinuierliche  Perfusionsverfahren 
industriell bis zu einem Maßstab von 2.000 L Bioreaktorvolumen eingesetzt werden [Chotteau 2015, 
Pollock 2013]. Das allgemeine Ziel der Verfahrensentwicklung ist das Erreichen einer bestmöglichen 
Kombination der Parameter  
‐ Erhaltung der Produktqualität,  
‐ Reduzierung der Prozesszeit und 
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‐ Reduzierung der  Investitionsausgaben  (engl.  capital expenditure, CAPEX)  [Rathore 2018, 
Thiess 2017a]. 
Eine Art der diskontinuierlichen Verfahrensweise ist das Batch‐Verfahren, bei dem die Flüssigphase 
bis auf die Zugabe von pH‐Korrekturmitteln oder Entschäumer während der Kultur konstant ist. 
Zu Beginn der Kultivierung werden die Zellen aus einer Vorkultur und frisches Medium in einen 
Bioreaktor  gegeben,  in  dem  die  Zellen  wachsen  und  das  Produkt  herstellen.  Am  Ende  der 
Kultivierung wird der gesamte Behälter entleert  [Chmiel 2011]. Die Kultivierungszeit bei Batch‐
Kulturen  beträgt  je  nach  Zelllinie  und  Produkt  etwa  vier  bis  fünf  Tage,  wobei 
Zellzahlkonzentrationen von etwa 106 Zellen mL‐1, und eine Produktkonzentration von 200 mg L‐1 
erreicht werden können [Al‐Rubeai 2015, Chmiel 2011]. Batch‐Prozesse gelten als robuste, einfach 
integrierbare  Standardverfahren  im  Labormaßstab,  da  Eingriffe  in  die  Kultivierung  minimiert 
werden.  Die  geringen  Zellzahlkonzentrationen  und  dementsprechend  geringere 
Produktkonzentrationen zum Zeitpunkt der Zellernte stellen Grenzen des Batch‐Verfahrens dar.  
Eine  weitere  Verfahrensweise  ist  die  kontinuierliche  Kultivierung,  bei  der  kontinuierlich 
Kultivierungsmedium aus dem Reaktor entfernt und durch neues Nährmedium ersetzt wird. Durch 
geeignete  Zellrückhaltesysteme  wie  Filter,  Hydrozyklone,  akustische  Abscheider  oder 
schwerkraftbasierte Abscheider verbleiben die Zellen  im Bioreaktor, wodurch signifikant höhere 
Zellzahlkonzentration erreicht werden [Pollock 2013]. Der kontinuierliche Austausch des Mediums 
im Reaktor  verhindert  die Anreicherung  von  toxischen  Stoffwechselprodukten wie  Lactat  oder 
Ammonium  und  gewährleistet  konstante  Bedingungen  für  das Wachstum  der  Zellen  über  die 
gesamte Dauer der Kultivierung. Es können abhängig von Zelllinie, Produkt und Durchflussrate 
(Quotient  aus  Volumenstrom  Ein‐/Austritt  und  flüssigem  Bioreaktorvolumen) 
Zellzahlkonzentrationen von 108 Zellen mL‐1 bei einer Kultivierungsdauer von mehreren Monaten 
erreicht werden, was jedoch entsprechend mit einem hohen Medienverbrauch einher geht [Bielser 
2018, Chmiel 2011, Mercier 2016]. Der Vorteil von kontinuierlichen, konstanten Bioprozessen (engl. 
continuous bioprocessing, CPB) ist eine konstante Prozessführung sowie eine erhöhte volumetrische 
Produktivität  (gProdukt  LBioreaktor‐1  h‐1),  die  zu  kleineren  Bioreaktorvolumina  führt,  wodurch 
Prozessanlagen  kosteneffizient  und  mit  kleinerer  Grundfläche  hergestellt  werden  können 
[Croughan 2015, Farid 2019, Rathore 2018, Warikoo 2012]. Zusätzlich wird durch die eingestellte 
Durchflussrate  von  üblicherweise  1  bis  5  h‐1  [Bielser  2018,  Karst  2016,  Warikoo  2012]  eine 
verminderte  Verweilzeit  des  Produkts  innerhalb  des  Bioreaktors  erreicht,  wodurch  die 
Produktqualität  durch  eine  zeitnahe  Prozessierung  des  Zielmoleküls  erhalten  bleibt  [Chotteau 
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2015].  Fragestellungen,  die  jedoch  bei  der  kontinuierlichen  Prozessführung  adressiert  werden 
müssen, sind 
‐ verminderte Homogenität in einem kontinuierlichen, gerührten Reaktor, 
‐ Standzeit und Erhalt der Sterilität, 
‐ mangelnde kurzfristige Flexibilität durch längerer Prozesszeiten, 
‐ hohe  Betriebskosten  (engl.  operational  expenditure,  OPEX)  durch  signifikant  höheren 
Medienverbrauch, 
‐ längere Prozessentwicklung im Labormaßstab durch längere Prozesszeiten und 
‐ genetische Instabilität der kultivierten Zellen [Croughan 2015]. 
Neben dem kontinuierlichen und Batch‐Verfahren existieren noch halboffene Systeme, bei denen 
mit  einem  Batch‐Prozess  begonnen wird,  aber  im  Verlauf  der  Kultivierung  neues Medium  in 
Intervallen hinzugefügt  (Feed‐Medium) und/oder Suspension entnommen wird. Eine verbreitete 
Form  der  halboffenen  Kultivierung  ist  der  Fed‐Batch‐Prozess,  bei  dem  im  Verlauf  der  Kultur 
konzentriertes Feed‐Medium hinzugegeben, aber keine Suspension entnommen wird. Dies kann 
genutzt werden,  um  zu  hohe  Ausgangskonzentrationen  an Nährstoffen  zu  vermeiden,  die  zu 
unerwünschten Nebenprodukten führen können oder das Wachstum  inhibieren [Al‐Rubeai 2015, 
Chmiel 2011]. Bei einer Kultivierungszeit von zwei bis drei Wochen können  je nach Zelllinie und 
Produkt Zellzahlkonzentration von über 107 Zellen mL‐1 und eine Produktkonzentration von 10 g L‐
1 erreicht werden [Al‐Rubeai 2015, Birch 2006, Chmiel 2011, Jain 2008, Li 2010]. Die im Vergleich zum 
simplen  Batch‐Verfahren  höheren  Zellzahl‐  und  Produktkonzentrationen  im  Fed‐Batch‐Prozess 
sind die Ursache für die breite Verteilung dieser Verfahrensweise [Birch 2006, Pollock 2013]. Des 
Weiteren eröffnet die Kombinationen an Feed‐Medien (zum Beispiel Zeitpunkt der Zugabe, Menge, 
Art)  und  Prozessführungen  (zum  Beispiel  Temperaturerniedrigungen)  weitere  Strategien  zur 
Prozessentwicklung  [Bittner  2016,  Blondeel  2016,  Kishishita  2015, Oguchi  2006,  Sheikholeslami 
2014].  
2.1.4. Bioreaktortypen 
Die  Kultivierung  der  Organismen  findet  im  Labormaßstab  bis  zirka  3 L  in  Schüttelkolben  in 
kontrollierten Schüttelinkubatoren statt. Mit Hilfe unterschiedlicher Geometrien der Schüttelkolben 
und  variierender  Schüttelgeschwindigkeiten  können  Prozessparameter  wie  der  spezifische 
Leistungseintrag,  die  Mischzeit,  die  maximale  Fluidgeschwindigkeit  und  die  Reynolds‐Zahl 
beeinflusst werden. Hierdurch  ist es möglich die spezifische Wachstumsrate der Organismen zu 
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verändern, um so eine Standardisierung und Vergleichbarkeit zwischen Laborstudien zu generieren 
[Platas 2013]. 
Die Organismen werden in Bioreaktoren überführt, um eine Maßstabsvergrößerung und Regelung 
spezifischer Prozessparameter zu realisieren. Sensoren für beispielsweise die Temperatur, den pH‐
Wert,  Gelöstsauerstoff  (pO2),  Gelöstkohlenstoffdioxid  (pCO2)  als  auch  zusätzliche 
Prozessinformationen durch den Einsatz von beispielsweise Trübungs‐, Raman‐ und Infrarotsonden 
können in‐situ oder ex‐situ integriert werden [Musmann 2016]. Die für eine optimale Kultivierung 
notwendigen  Umgebungsparameter  können  mit  Hilfe  der  regelbaren  Prozessparameter  in 
Bioreaktoren eingestellt werden. 
Bioreaktoren für eine Suspensionskultur tierischer Zellen bestehen im Allgemeinen mindestens aus 
einem  Behälter,  der Mess‐  und  Regelsysteme, Heiz‐  und  Kühlschleifen,  Gasein‐  und  auslässe, 
Medienzuläufe,  ein  Probeentnahmesystem  und  ein  Erntesystem  besitzt.  Hinzu  kommt  eine 
Vorrichtung, die die Zellsuspension  agitiert. Neben Airlift‐, Membran‐, Festbett‐, Wirbelschicht‐ 
oder wellengemischten  Reaktoren werden  gewöhnliche  Rührkesselreaktoren  (engl.  stirred  tank 
reactor, STR) für die Kultivierung eingesetzt [Al‐Rubeai 2015, Birch 2006].  
Der  konventionelle  Ansatz  für  die  großvolumige  Kultivierung  tierischer  Zellen  ist  die 
Implementierung  von  Rührkesselreaktoren  mit  einem  Volumen  zwischen  10.000  und  20.000 L 
[Marks 2003]. Ausgehend von Bioreaktoren für die mikrobielle Produktion, müssen für ein Scale‐up 
von  Bioreaktoren  für  tierische  Kultivierungen  individuelle  Herausforderungen  wie  die 
Durchmischung  und  Begasung  gelöst  werden,  die  unterschiedliche  Ansätze  bezüglich  des 
Equipments und Scale‐ups benötigen [Marks 2003]. Diese Ansätze zielen auf eine Verbesserung der 
Produktivität, Robustheit und Bedienbarkeit dieser Systeme ab [Marks 2003].   
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2.2. Downstream Processing 
Das Downstream Processing schließt sich der Kultivierung der Organismen in Bioreaktoren an und 
zielt  auf  eine  rationale  Abtrennung  der Nebenkomponenten. Nebenkomponenten  beeinflussen 
neben Prozessparametern wie dem pH‐Wert oder Gelöstsauerstoff die kritischen Qualitätsattribute 
(engl.  critical  quality  attributes,  CQAs)  von  biopharmazeutischen  Produkten.  Zu  diesen  CQAs 
gehören die  genaue Beschreibung der  chemischen Zusammensetzung des Biopharmazeutikums 
inklusive  der  Aminosäuresequenz  und  aller  posttranslationalen  Modifikationen,  wie  z.B. 
Glykosylierungen, die  für eine korrekte Funktion dieser Proteine notwendig sind  [Del Val 2010] 
ebenso  wie  Disulfidbrücken  [Lamanna  2017].  Extrazelluläre  Proteine  wie  Proteasen  und 
Glycosidasen, die während der Kultivierung entstehen, beeinträchtigen negativ die Qualität von 
rekombinanten  therapeutischen  Proteinen,  da  sie  Proteine  strukturell  verändern  und  deren 
Funktion beeinträchtigen [Chee Furng Wong 2005, Gao 2011, Gramer 1994, Park 2017, Robert 2009]. 
Die  während  der  biotechnologischen  Produktion  von  Biopharmazeutika  entstehenden 
Nebenkomponenten  sind, wie  in Tabelle 2  ersichtlich, komplex und umfassen Wirtszellproteine 
(engl. host cell proteins, HCPs), DNA (Desoxyribonukleinsäure), Viren, Zellen und Zellfragmente.  
Tabelle 2: Physikochemische Eigenschaften der wichtigsten Klassen von Nebenkomponenten, die während 
der Produktion von Biopharmazeutika entstehen können, nach [Singh 2016]. pI, isoelektrischer Punkt; MW, 
Molekulargewicht; HCPs, host cell proteins, Wirtszellproteine; DNA, Desoxyribonukleinsäure. 
Klasse  pI  MW [kDa]  Hydrophobizität  Herkunft  Ursache 
HCPs  2 ‐ 11  10 ‐ 200  Variabel  Wirtszellen  Sekretion, Lyse 
DNA  2 ‐ 3  90 ‐ 1000  Gering  Wirtszellen  Lyse 
Insulin  5,3 ‐ 5,5  5,8  Gering  Medium  Feed 
Viren  4 ‐ 7,5  200 ‐ 7200  Variabel 
Wirtszellen, 
Medium 
Kontamination 
Endotoxine  1 ‐ 4  3 ‐ 40  Variabel 
Medium, 
Kontamination 
Kontamination 
 
Die Verfahrensschritte zur effizienten Gewinnung und Reinigung von Biopharmazeutika innerhalb 
des DSP berücksichtigen physikochemische Eigenschaften der Haupt‐ und Nebenkomponenten, 
wie Affinität, Ladung, Hydrophobizität und Molekulargewicht [Gronemeyer 2014, Kornecki 2017, 
Shukla 2007]. 
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Der  Schwerpunkt  des  hier  betrachteten  Integrationsansatzes  sind HCPs,  da  diese Gruppe  von 
Nebenkomponenten aufgrund ihrer vielfältigen Eigenschaften die größte Herausforderung für die 
Reinigung des Hauptprodukts darstellt [Singh 2016]. 
HCPs,  die  in mindestens  einer  physikochemischen  Eigenschaft  dem  des  Produkts  entsprechen, 
sowie  die  potentielle  nicht‐kovalente  Bindung  von  HCPs  an  Biopharmazeutika,  werden  im 
ungünstigsten Fall nicht abgetrennt. Letzteres erfordert einen weiteren Reinigungsschritt. HCPs, die 
durch die Verwendung unterschiedlicher Trennmethoden nicht erfolgreich abgetrennt werden, sind 
ein Risiko für Patienten [Valente 2015, Wang 2009]. Aus diesem Grund muss mittels quantitativer 
Analyse sichergestellt werden, dass HCPs im Endprodukt definierte Grenzwerte nicht überschreiten 
[Wang 2009]. Im Fall der Grenzwertüberschreitung ist eine zielgerichtete Abreicherung der HCPs 
notwendig.  Entsprechend  der  FDA  existieren  jedoch  keine  spezifischen  Richtlinien  für  HCP 
Konzentrationen  im  Endprodukt  [Graham  2015].  HCPs  repräsentieren  prozessbezogene 
Verunreinigungen,  welche  durch  die  Leitlinie  Q6B  der  ICH  (engl.  International  Council  for 
Harmonisation,  Internationaler  Rat  für  Harmonisierung)  [ICH  Expert  Working  Group  1999] 
spezifiziert werden und durch die Leitlinie Q8 der  ICH  [ICH Expert Working Group  2009]  als 
kritische Qualitätsattribute eingestuft werden und dementsprechend  im DSP kontrolliert werden 
sollten [Graham 2015, ICH Expert Working Group 1999, ICH Expert Working Group 2009]. 
Im Vergleich zu der Zentrifugation und Protein A Affinitätschromatographie im Referenzprozess 
in  Abbildung  1  gelten  alternative  Grundoperationen  wie  die  wässrige  Zweiphasenextraktion 
[Asenjo 2011, Azevedo 2009, Eggersgluess 2014, Rosa 2013, Schmidt 2017] oder die Kombination der 
Ionenaustausch‐ und hydrophoben Interaktionschromatographie als iCCC (engl. integrated counter 
current  chromatography,  integrierte  Gegenstromchromatographie)  [Zobel  2014]  als  kapazitive, 
integrierbare,  effiziente  und  kostengünstige  Verfahrensschritte.  Eine  Evaluierung  der 
Trenneigenschaften bezogen auf den physikochemischen Eigenschaften der Nebenkomponenten 
verbessert  das  Prozessverständnis  [Kornecki  2017].  Durch  dieses  Verständnis  ist  es  möglich 
kritische,  immunogene Nebenkomponenten zielgerichteter zu entfernen, was  im Sinne des QbD‐
Konzepts zu einer verbesserten und konsistenten Produktqualität führt.  
2.2.1. Wässrige Zweiphasenextraktion 
Die wässrige  Zweiphasenextraktion  (engl.  aqueous  two‐phase  extraction,  ATPE)  kann  je  nach 
Zusammensetzung  der  phasenbildenden  Komponenten  als  Zellernte‐  oder  Capture‐
Verfahrensschritt angewendet werden [Asenjo 2011, Azevedo 2009, Eggersgluess 2014, Gronemeyer 
2016b, Schmidt 2017]. Wird die ATPE als Zellernteverfahren angewendet, akkumulieren die Zellen 
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zwischen  der  leichten  und  schweren  Phase  als  Interphase  [Schmidt  2017]. Hierbei  besteht  die 
Möglichkeit  diese  mit  Hilfe  von  geeigneten  Methoden  von  der  produkttragenden  Phase 
abzutrennen. Die für eine ATPE verwendeten Systeme (engl. aqueous two‐phase systems, ATPS) 
bestehen  beispielsweise  aus  diversen  Kombinationen  von  Salzlösungen  (Phosphat,  Citrat)  und 
Polymerlösungen  (Polyethylenglykol, Dextran)  oder  Polymer‐Polymerlösungen  [Andrews  2005, 
Asenjo 2011, Dismer 2013, Johansson 1998, Merchuk 1998]. 
Die  Wechselwirkungen  der  jeweiligen  Polymerspezies  sind  unter  sich  vorteilhafter  als  die 
Wechselwirkungen zwischen den Polymeren. Bei Polyethylenglykol/Phosphat‐Systemen befindet 
sich das Polyethylenglykol (PEG) überwiegend in der leichten Phase, während sich Phosphat in der 
schweren befindet. Zellen, Zellbruchstücke und weitere Nebenkomponenten befinden  sich nach 
einer kurzen Absetzphase aufgrund  spezifischer Wechselwirkungen mit Systemkomponenten  in 
der Interphase. Diese spezifischen Interaktionen basieren auf ionischen, hydrophoben sowie van‐
der‐Waals‐Wechselwirkungen.  Diverse  Prozessparameter  wie  Polymertyp,  Molekulargewicht, 
Konzentration,  Salztyp, pH‐Wert,  Ionenstärke und Eigenschaften des Zielproteins, wie Ladung, 
Molekulargewicht, Hydrophobizität, und die Interaktion untereinander beeinflussen den Vorgang. 
Der hohe Wasseranteil während der ATPE erlaubt eine schonende Extraktion mit dem Erhalt der 
biologischen Aktivität der Proteine [Asenjo 2011]. 
Die  wässrige  Zweiphasenextraktion  besitzt  eine  hohe  Selektivität,  Biokompatibilität  sowie  ein 
einfaches Scale‐up gegenüber der Zentrifugation [Albertsson 1961, Flatman 2007, Rosa 2009, Rosa 
2010].  
2.2.2. Säulenchromatographische Trennverfahren 
Säulenchromatographische  Trennverfahren  nutzen  den  Effekt,  dass  verschiedene Komponenten 
einer Lösung beim Durchströmen eines Festbetts einer Säule mit der Oberfläche der Feststoffpartikel 
verschiedenartig  interagieren. Die daraus resultierenden, unterschiedlichen Verweilzeiten  führen 
zu  einer  Komponententrennung.  Chemische  Oberflächeneigenschaften  der  Feststoffpartikel 
(stationäre  Phase)  bestimmen mit  dem  durchströmenden  Fluid  (mobile  Phase)  das  spezifische 
Trennverfahren. Die unterschiedliche  Interaktion mit den  entsprechenden  aktiven Gruppen der 
Feststoffoberflächen  basiert  auf  den  physikochemischen  Eigenschaften  der  zu  trennenden 
Komponenten.  Bei  geeigneter  Wahl  der  mobilen  und  stationären  Phase  zeichnen  sich  die 
chromatographischen Verfahren durch eine schonende Trennung aufgrund niedriger Scherkräfte, 
gepufferter  Lösungen  und  hoher  Selektivität  aus  [Collins  2006, Dünnebier  1998,  Flatman  2007, 
Kelley 2009, Liu 2010, Schulte 2000, Shukla 2010, Strube 1998, Strube 2000]. 
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Eine  isokratische Trennung kann für niedermolekulare Substanzen ausreichen, da sie sich häufig 
hinreichend  in  ihren  Wechselwirkungen  unterscheiden.  Proteinlösungen  hingegen  werden 
aufgrund  ihrer  komplexeren  physikochemischen  Eigenschaftsverteilung  üblicherweise  durch 
graduelle Veränderungen des pH‐Werts oder der Salzkonzentration voneinander getrennt, bei dem 
zunächst schwach bindende Komponenten beginnen zu eluieren [Fekete 2015]. 
Die  nachfolgend  dargestellten  Trennprinzipien  von  säulenchromatographischen Methoden  sind 
grundsätzlich zur Reinigung auf die meisten Proteine anwendbar. Die Mehrzahl basiert auf einer 
spezifischen  Interaktion  der  Proteine  mit  der  stationären  Phase,  von  der  diese  mit  variablen 
Komponenten in der Zusammensetzung des Elutionspuffers, meist in Form von stufenartigen oder 
linearen Konzentrationsgradienten, wieder entfernt werden. Die Trennleistung wird gewöhnlich 
anhand des Zusammenspiels der Leistungsparameter Auflösung, Geschwindigkeit, Kapazität und 
Rückgewinnung evaluiert [GE Healthcare 2010]. 
 
Affinitätschromatographie (AC) 
Die Affinitätschromatographie  ist oftmals der erste Verfahrensschritt  in der Proteinaufreinigung, 
wenn  eine  immunspezifische  Interaktion  vorhanden  ist  [Huse  2002,  Waugh  2005].  Die 
Affinitätschromatographie  trennt Proteine auf Grundlage  einer  reversiblen  Interaktion zwischen 
dem Analyten und einem spezifischen Liganden, welcher an eine stationäre Matrix gebunden ist. 
Der Ligand Protein A beispielweise ist ein 42 kDa großes Zellwandprotein, welches dem Bakterium 
Staphylococcus aureus entstammt [Ayyar 2012]. Als gruppenspezifischer Ligand (spezifisch für eine 
Gruppe strukturell oder funktionell ähnlicher Substanzen) ist ein Molekül des Proteins in der Lage 
gleichzeitig zwei Moleküle IgG zu binden [Diamandis 1996]. Die hohe Affinität von Protein A für 
die  konstante  FC‐Region  des  IgG  bei  einem  pH‐Wert  von  8,2  bildet  die  Grundlage  für  dieses 
Verfahren  [Ayyar  2012,  Huse  2002].  Aufgrund  hoher  Bindungskräfte  sind  häufig  drastische 
Desorptionsbedingungen  erforderlich,  wodurch  es  zu  einer  Denaturierung  des  zu  bindenden 
Proteins kommen kann [Ayyar 2012, Huse 2002]. Die Matrix der stationären Phase muss ein inertes 
Verhalten gegenüber den Proteinmolekülen und eine für die Bindung des Zielproteins ausreichende 
Kapazität an Liganden besitzen. Stationäre Matrices  für die Protein A Affinitätschromatographie 
sind beispielsweise natürliche Agarose oder Cellulose als auch synthetische Polyvinylether (PVE), 
Polymethylmethacrylat (PMMA) oder Poly(styrol‐co‐divinylbenzol) [Ramos‐de‐la‐Peña 2019].  
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Eine Elution des gebundenen IgG erfolgt beispielsweise durch pH‐Wert‐Erniedrigung des Puffers, 
mit einem pH‐Wert zwischen 2,5 und 3,0 [Ayyar 2012, Wink 2011]. Diese pH‐Wert Erniedrigung 
kann zudem als Virusinaktivierungsschritt eingesetzt werden [Ejima 2007, Liu 2010]. 
Ausgelaugtes Protein A und nichtspezifisch bindende Nebenkomponenten wie HCPs und DNA 
sind  zu  lösende Herausforderungen während  dieses  Prozessschrittes  [Ramos‐de‐la‐Peña  2019]. 
Ausgelaugtes Protein A reduziert die Kapazität der stationären Phase [Ramos‐de‐la‐Peña 2019]. Des 
Weiteren umfassen die Nachteile hohe Herstellungskosten, Instabilität und Ablösen der Liganden, 
Lagerung und Herausforderungen während den Sterilisationszyklen [Ayyar 2012]. 
Aufgrund  der  spezifischen  Bindung  zwischen  dem  Ligand  Protein A  und  dem  FC‐Bereich  des 
Antikörpers wird dieser Verfahrensschritt gewöhnlich als Capture‐Schritt eingesetzt, bei dem eine 
Ausbeute  von  mehr  als  95 %  und  eine  Reinheit  von  mehr  als  95 %  erreicht  werden  können 
[Natarajan 2013, Sommerfeld 2005, Tarrant 2012]. Hohe Volumenströme der mobilen Phase, hohe 
dynamische Bindungskapazitäten der stationären Phase (> 65 gAntikörper LAdsorbens‐1, [Tosoh Bioscience 
LLC  2019])  und  eine  hohe  Selektivität  sind  die  wesentlichen  Vorteile  der  (Protein  A) 
Affinitätschromatographie [Ayyar 2012, Liu 2010].  
 
Ionenaustauschchromatographie (IEX)  
Die Kombination diverser Verfahrensschritte im DSP basiert auf der jeweiligen Trennaufgabe und 
den  physikochemischen  Eigenschaften  der  Haupt‐  und  Nebenkomponenten  [Kornecki  2017]. 
Zusätzlich zu einer affinitätsbasierten Reinigung können die Oberflächenladungen der Proteine, 
Peptide, Nukleinsäuren oder  anderer geladener Biomoleküle genutzt werden  [Fekete  2015]. Die 
Ionenaustauschchromatographie  (engl.  ion  exchange  chromatography,  IEX)  ermöglicht  die 
Trennung geladener Moleküle. 
Die  Elution  der  gebundenen  Proteine  erfolgt  durch  eine  kontinuierliche  Erhöhung  der 
Salzkonzentration der mobilen Phase, woraus eine unspezifische Verdrängung der Ionen resultiert 
[Ishihara 2005, Yamamoto 1983]. Eine weitere Möglichkeit der Elution  ist die Änderung des pH‐
Werts der mobilen Phase, wodurch die Nettoladung der Proteine verändert wird [Ahamed 2007]. 
Die desorptive Wirkung beruht auf zwei Effekten: Zum einen verdrängen die Ionen des Salzes die 
geladenen Amino‐Seitenketten als Gegenion an der stationären Phase (Ionenaustauscheffekt). Zum 
anderen  schwächt  die  steigende  Ionenstärke  die  zur  Bindung  notwendigen  elektrostatischen 
Wechselwirkung (Aussalzen). 
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Es  wird  zwischen  Kationen‐  (CEX)  beziehungsweise  sauren  und  Anionenaustauschern  (AEX) 
beziehungsweise basischen und schwachen sowie starken  Ionenaustauschern unterschieden. Die 
stationären Phasen von schwachen Kationenaustauschern enthalten Carbonat‐Ionen (CO32–), starke 
hingegen  Sulfat‐Ionen  (SO42–).  Die  Matrices  von  schwachen  Anionenaustauschern  beinhalten 
quartäre  Ammoniumgruppen  (NR4+,  R:  Rest),  wohingegen  starke  Anionenaustauscher 
NH4+‐Gruppen beinhalten [Wink 2011]. 
Die  Ionenaustauschchromatographie  wird  für  die  Herstellung  monoklonaler  Antikörper 
gewöhnlich  als  Grundoperation  nach  dem  Capture‐Schritt  eingesetzt  [Sommerfeld  2005].  Das 
Zielprodukt wird während dieses Prozessschritts weiter aufgereinigt und konzentriert [Liu 2010, 
Sommerfeld  2005].  Eine Kombination  von Anionen‐  und Kationenaustauscher  kann  gezielt  die 
unterschiedlichen Oberflächenladungen der Nebenkomponenten (siehe Tabelle 2) ausnutzen, um 
diese von dem Zielprodukt zu entfernen [Fekete 2015, Liu 2010, Shukla 2007].  
 
Hydrophobe Interaktionschromatographie (HIC) 
Die  Hydrophobizität  der  abzutrennenden  Komponenten  ist  eine  weitere  physikochemische 
Moleküleigenschaft,  die  im  DSP  genutzt  werden  kann  (siehe  Tabelle  2).  Die  hydrophobe 
Interaktionschromatographie  (engl.  hydrophobic  interaction  chromatography,  HIC)  ist  ein 
Gegenstück zu anderen Verfahren, welche Partikel aufgrund ihrer Ladung oder Größe trennen und 
wird im Herstellungsverfahren für monoklonale Antikörper als polishing‐Schritt eingesetzt [Cramer 
2011, Shukla 2010, Sommerfeld 2005].  
Die  Trennung  der  Komponenten  erfolgt  aufgrund  ihrer  relativen  Hydrophobizität.  Die 
dreidimensionale Struktur der Proteine besitzt hydrophobe Oberflächenregionen (aliphatisch oder 
aromatisch), die dem umgebenden Milieu exponiert sind. Proteine besitzen Anteile an hydrophilen 
und hydrophoben Oberflächenstrukturen, durch welche bei entsprechend geeigneter Ionenstärke, 
Temperatur  und  pH‐Wert  die  Struktur  und  Löslichkeit  beeinflusst wird  und  letztlich  auch  die 
Interaktion mit anderen hydrophoben Oberflächen, wie der stationären Phase der HIC [Mahn 2012, 
Wink 2011]. Materialien mit einer geringen Hydrophobizität, wie zum Beispiel kovalent an Matrix 
gebundene Butylreste, werden bevorzugt für stark hydrophobe Proteine eingesetzt. Materialien mit 
einer  hohen Hydrophobizität, wie  zum  Beispiel  Phenylreste,  können  für  hydrophilere  Proteine 
genutzt  werden.  Stationäre  Phasen  mit  Octylresten  sind  hinsichtlich  ihrer  Hydrophobizität 
zwischen Butyl‐ und Phenylresten einzuordnen und daher für die meisten Proteine geeignet [Chen 
2008, Mahn 2012, Wink 2011]. 
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Die Elution erfolgt mit einem abnehmenden Gradienten bezüglich der Salzkonzentration oder der 
Zugabe von organischen Modifikatoren [Ghose 2013].  
 
Größenausschlusschromatographie (SEC) 
Die  analytische  Proteintrennung  während  der  Größenausschlusschromatographie  (engl.  size 
exclusion chromatography, SEC) erfolgt lediglich durch die Klassierung der Analyten nach ihrem 
hydrodynamischen Radius, sodass die Pufferzusammensetzung keinen direkten Einfluss auf die 
Auflösung besitzt [Böldicke 2018, Britsch 2003, Hong 2012]. Die SEC wird als Qualitätskontrolle des 
zu produzierenden Antikörpers  eingesetzt, um die Produktfraktionen  im Verlauf des Prozesses 
hinsichtlich  hoch‐  und  niedermolekularer  Verunreinigungen  als  auch  Produktaggregate  zu 
charakterisieren [Böldicke 2018].  
Die  stationäre Phase besteht  aus mikroporösen Partikeln  (zum Beispiel quervernetzte Dextrane, 
Agarose oder Polyacrylamid  [Hong 2012]), deren Porendurchmesser bestimmt, welche Moleküle 
die Poren via Diffusion penetrieren können und damit gegenüber den ausgeschlossenen Molekülen 
eine verlängerte Verweilzeit im durchströmten Festbett besitzen. Entscheidend für die Trennung ist 
der Stokesradius und die Porengröße der mikroporösen Partikel der stationären Matrix. Bei einer 
identischen,  kugelförmigen  Struktur  von  Proteinen  in  einer Mischung,  ist  die  Reihenfolge  der 
Elution umgekehrt proportional zum Molekulargewicht [Böldicke 2018].  
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2.3. Quality‐by‐Design 
Quality‐by‐Design  (QbD)  ist  ein  systematischer  Ansatz  der  Prozessentwicklung,  der mit  einer 
vordefinierten Zielsetzung beginnt und basierend auf wissenschaftlichen Daten und eines Qualitäts‐ 
und  Risikomanagement  den  Schwerpunkt  auf  Produkt‐  und  Prozessverständnis  sowie 
Prozesskontrolle legt [ICH Expert Working Group 2009, Moore 2012]. Die Qualitätssicherung wird 
durch  das  Einhalten  von  GMP  (engl.  Good  Manufacturing  Practice,  Gute  Herstellungspraxis) 
erreicht und ist im industriellen Umfeld etabliert [Sikora 2015, Uhlenbrock 2017].  
Die FDA, EMA, ICH und einige industrielle Arbeitsgruppen haben zudem Initiativen gestartet und 
eine Reihe  an  Leitfäden  veröffentlicht,  um  unter  anderem  die  Einführung  der  kontinuierlichen 
Arzneimittelherstellung zu fördern. Das prominenteste Beispiel  ist der QbD‐assoziierte Leitfaden 
Q8 der ICH [ICH Expert Working Group 2009]. 
Die Herstellung von Biopharmazeutika in regulierten Industrien basiert jedoch fast ausschließlich 
auf absatzweisen Prozessen, obwohl kontinuierliche Prozesse entscheidende Vorteile in Bezug auf 
die Agilität, Flexibilität, Qualität, Kosten und einen gesellschaftlichen Nutzen bieten  [Woodcock 
2014].  Für  diese Kategorien  geben  die  FDA  und CDER  (engl. Center  for Drug  Evaluation  and 
Research, Zentrum für Arzneimittelbewertung und ‐Forschung) konkrete Beispiele für erreichbare 
Verbesserungen  an. Die  kontinuierliche Herstellung  (engl.  continuous  bioprocessing, CBP)  von 
Biopharmazeutika ermöglicht den Ausbau von Produktionsmengen ohne die aktuellen Probleme, 
die mit Batch‐Skalierungen (Agilität) einhergehen. CBP stellt sich auch der Herausforderung, die 
Produktion im Falle von Engpässen oder Notfällen rasch zu steigern (Flexibilität). Derzeit sind die 
Produktionslieferketten weltweit verbreitet und daher auf diverse Wegen anfällig. Darüber hinaus 
ermöglicht CBP regionale und intranationale Fertigungslösungen (Geographie). Die Umstellung auf 
CBP befähigt zudem die Einführung aussagekräftiger, statistischer Prozesseskontrollen (Qualität) 
und eine geringere Anfangsinvestition  (Kosten). Die Umweltauswirkungen von CBP sind  in der 
Regel  geringer.  Die  Nachfrage  nach  hochqualifiziertem  Personal  steigt  und  freiwerdende 
Ressourcen können in neue Produkte investiert werden (gesellschaftliche Vorteile) [Chanda 2015, 
Konstantinov 2015, Woodcock 2014]. 
Der generelle Ablauf einer Prozessentwicklung umfasst die Segmente 
‐ Prozessentwicklung und historische Daten, 
‐ Identifikation kritischer Qualitätsattribute (engl. critical quality attributes, CQAs), 
‐ Risikoanalyse (FMEA, engl. Failure Mode and Effects Analysis, Auswirkungsanalyse) 
‐ kleinskalige Modelle und 
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‐ Prozesscharakterisierung [Kornecki 2018a, Uhlenbrock 2017]. 
Die Identifikation und Bestimmung der CQAs ist Teil der QbD‐basierten Prozessentwicklung. Das 
Ziel ist die Bestimmung von Qualitätsprofilen des Zielprodukts (engl. quality target product profile, 
QTTPs), welche die CQAs des Produkts definieren.  
Ein  geeigneter,  multidimensionaler  Betriebsbereich  (engl.  design  space)  in  dem  nachgewiesen 
worden ist, dass der Prozess Produkte mit zuvor definierter, ausreichender Qualität liefert, kann mit 
Hilfe  der  Einführung  einer  durch  Prozessmodellierung  und  statistischer  Versuchsplanung 
unterstützten Risikoanalyse  entwickelt werden  [Hakemeyer  2016, Uhlenbrock  2017, Zobel‐Roos 
2019]. Eine Veränderung der Parameter  innerhalb des zugelassenen Design Space zählt nicht als 
Veränderung des Prozesses, welcher Nachkontrollen des Produktes oder des Prozesses benötigen 
würde [ICH Expert Working Group 2009]. 
Durch diesen Vorgang werden die Einflüsse der kritischen Prozessparameter (engl. critical process 
parameters, CPPs) auf die Qualitätsattribute beschrieben und überwacht. Die Produktqualität kann 
somit durch geeignete Kontrollstrategien, die diese Einflüsse betrachten, erhalten oder verbessert 
werden. Die Kontrollstrategien  können  des Weiteren  durch  PAT‐Konzepte  intensiviert werden 
[Strube  2018]. Die Hauptziele der PAT‐Konzepte  sind die Messung, Analyse, Beobachtung und 
letztendlich  Kontrolle  aller  wichtigen  (kritischen)  Prozessattribute,  die  Einflüsse  auf 
Prozessvariablen wie die Produktqualität besitzen [FDA 2004, Hinz 2006, Krull 2012, Sommeregger 
2017, Wechselberger 2010, Winckler 2014].    
 
Die Identifikation der CQAs ist ein essentieller Schritt in der Entwicklung von Biopharmazeutika. 
Dieser Schritt basiert auf einem umfassenden Verständnis des Einflusses der Produktqualität auf 
die Patientensicherheit und Wirksamkeit des Produkts  [Alt 2016]. Produktspezifische CQAs von 
monoklonalen Antikörpern umfassen 
‐ Größenvarianten (zum Beispiel hochmolekulare Spezies), 
‐ Ladungsvarianten (zum Beispiel Desaminierung), 
‐ Oxidationsvarianten (zum Beispiel Oxidationen von Aminosäuren), 
‐ Glykosylierungen (zum Beispiel Defucosylierung) und 
‐ Strukturvarianten (zum Beispiel Sequenzvarianten) [Alt 2016, Bechmann 2015, Brunner 2016, 
Horvath 2010, Khawli 2010, Kontoravdi 2007]. 
Des  Weiteren  zählen  prozessbezogene  Verunreinigungen,  Rohmaterialen  und  auslaugbare 
Komponenten  als  auch  obligatorische  CQAs  (zum  Beispiel  die  äußere  Erscheinung  des 
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Arzneimittels) zu den zu kontrollierenden Qualitätsattributen [Alt 2016, Bracewell 2015, Goey 2018, 
Jin 2010, Tait 2012, Wang 2009]. Tabelle 3 zeigt mehrere analytische Ansätze um produktspezifische 
CQAs zu charakterisieren. 
Tabelle 3: Produktspezifische CQAs von monoklonalen Antikörpern und ausgewählte analytische Methoden 
für deren Charakterisierung. MALS, multiangle light scattering; 2D‐GE, zweidimensionale Gelelektrophorese; 
MS,  Massenspektrometrie;  cIEF,  kapillare  isoelektrische  Fokussierung;  HILIC,  hydrophile 
Interaktionschromatographie; RP‐HPLC, Umkehrphasenchromatographie; CD, Circulardichroismus;  FTIR, 
Fourier‐Transformations‐Infrarotspektroskopie. 
CQA  Analytische Methode  Referenz 
Größenvarianten  SEC, MALS, 2D‐GE, MS  [Christner 2014, Patel 2018] 
Ladungsvarianten  IEX, cIEF, MS  [Khawli 2010, Kishishita 2015] 
Oxidationsvarianten  MS  [Liu 2013, Wang 2016] 
Glykosylierungen  HILIC, MS, RP‐HPLC 
[Chee Furng Wong 2005, Del Val 
2010, Wang 2016] 
Strukturvarianten  CD, FTIR, Fluoreszenz  [Kong 2007, Stanfield 2014] 
 
Je nach betrachtetem CQA besitzen die analytischen Methoden spezifische Vor‐ und Nachteile. Im 
Allgemeinen werden Analysen  präferiert,  die  im Rahmen  der  PAT‐Initiative  (siehe  2.4  Process 
Analytical Technology)  für eine Online‐Kontrolle eingesetzt werden können und  reproduzierbar 
sowie effizient eindeutige Ergebnisse liefert [Chanda 2015, Hinz 2006].   
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2.4. Process Analytical Technology 
Der  stetige  Bedarf  an  Prozessrobustheit  und  ‐verständnis  führte  durch  die  US‐amerikanische 
Behörde für Lebens‐ und Arzneimittel (engl. Food and Drug Administration, FDA) im Jahr 2004 zu 
der  Einführung  der  PAT‐Initiative  in  der  biotechnologischen,  biopharmazeutischen  und 
Lebensmittelindustrie [Biechele 2015, FDA 2004, Hinz 2006, Konakovsky 2016]. Diese Initiative dient 
der Messung, Analyse, Überwachung und  letztendlich der Kontrolle  aller  essentiellen Attribute 
eines Herstellungsprozesses  [Bechmann  2015, Ehgartner  2017, Gustavsson  2015, Hinz  2006, Liu 
2017,  Musmann  2016,  Wechselberger  2010,  Zobel‐Roos  2017].  Das  übergeordnete  Ziel  ist  die 
Kontrolle kritischer Prozessparamater  (CPP, engl. critical process parameters), die beispielsweise 
die  zelluläre  Wachstumsrate  μ,  Produktionsraten  des  Produkts,  der  Wirtszellproteine  und 
Metabolite (qProdukt, qHCP, qLactat, qAmmonium) als auch die Produktqualität (zum Beispiel Proteinstruktur, 
posttranslationale  Modifikationen  und  Wirksamkeit)  beeinflussen  [Alt  2016,  Del  Val  2010, 
Sagmeister 2013]. Dementsprechend ist eine Echtzeitanalyse der Bioreaktoren für einen effizienten, 
kontrollierbaren und robusten Prozess entscheidend. Die hierfür benötigten Sensorsysteme werden 
entsprechend des Analyseorts in in‐situ (invasiv, nicht invasiv, in einem externen Probenkreislauf) 
oder in ex‐situ klassifiziert [Lourenço 2012].  
Abhängig  vom  Sensortyp  und  Messgröße  können  zwischen  physikalischen,  chemischen  und 
biologischen Variablen unterschieden werden. Physikalische, chemische und biologische Variablen, 
deren Sensorsysteme sowie deren Fähigkeit, diese zur Onlinekontrollstrategie anzuwenden, sind in 
Tabelle 4 zusammengefasst.  
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Tabelle 4: Physikalische, chemische und biologische Variablen und deren korrespondierendes Sensorsystem. 
Die Fähigkeit diese zur Onlinekontrollstrategie zu verwenden, basiert auf: ‐, keine; +, nicht direkt anwendbar 
(nur in Kombination mit Prozessmodellen, Chemometrie, etc.); ‐/+, abhängig von der untersuchten Variablen; 
++, direkt anwendbar.  
Status  Variable  Sensortechnik  Online‐ 
Kontrolle  Referenz 
Physikalisch  Temperatur  Thermoelement  ++  [Chandra 2010, I.‐A. 
Nisipeanu 2011] 
   Schaum  Widerstand  ++  [Teixeira 2009] 
   Viskosität  Viskosimeter  +  [Schelden 2017] 
   Druck  Manometer  ++  [Konstantinov 2015] 
   Rührrate  Drehzahlmesser  ++  [Chandra 2010] 
   Volumen‐/ 
Massenfluss  Massenflussmesser  ++  [Konstantinov 2015] 
   Permittivität  Elektrochemische 
Sonde  ++  [Kroll 2017b] 
Chemisch  Gelöstsauerstoff  Clark oder optische 
Sonde  ++  [I.‐A. Nisipeanu 2011] 
   Gelöstkohlenstoff‐
dioxid 
Severinghaus‐
Elektrode  ++  [Winckler 2014] 
   Substrate/ 
Metabolite 
Biosensor, HPLC, 
Spektroskopie  ‐/+ 
[Chee Furng Wong 
2005, Musmann 2016, 
Weichert 2013] 
   pH  pH Sonde  ++  [Chandra 2010, I.‐A. 
Nisipeanu 2011] 
Biologisch  Biomasse/ 
Zellzahlkonz. 
Mikroskop, 
Spektroskopie, 
Impedanz, Trübung 
+ 
[Kornecki 2018b, 
Musmann 2016, 
Teixeira 2009] 
   Zellmorphologie  Mikroskop, Durch‐
flusszytometer  ‐/+  [Bluma 2010] 
  Zellmetabolismus  Fluoreszenz  ‐/+  [Ettinger 2014, 
Musmann 2016] 
   Viabilität  Spektroskopie  +  [Musmann 2016] 
 
Tabelle  4  zeigt  den  Nutzen  von  ex‐situ  und  in‐situ  Spektroskopie,  die  für  eine  quantitative 
Beschreibung von Prozessvariablen angewendet werden. Spektroskopische Methoden werden auf 
Grund  ihrer  schnellen,  sensitiven  und  verlässlichen  Charakteristika  vermehrt  eingesetzt. 
Beispielhafte Methoden sind in Tabelle 5 aufgeführt.  
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Tabelle  5: Beispielhafter Überblick über  spektroskopische Methoden, die Prozessvariablen von  tierischen 
Zellkulturen quantitativ messen können nach Musmann [2016]. UV/Vis, ultraviolettes und sichtbares Licht; 
MIR, NIR, mittlere beziehungsweise nahe Infrarotspektroskopie.  
Methode  Prozessvariable 
UV/Vis  Totale Zellzahlkonzentration 
Fluoreszenz  Viable Zellzahlkonzentration, Produkt, Tyrosin, Tryptophan 
Raman  Glucose, Lactat, Glutamin, Glutamat, Ammonium,  
Viable Zellzahlkonzentration 
NIR  Glucose, Lactat, Biomasse, Glutamat, Ammonium, Produkt 
MIR  Glucose, Ethanol, organische Säuren 
 
Spektroskopische Methoden messen online den zellulären Zustand, die Substrat‐, Produkt‐ sowie 
Metabolitkonzentrationen. Die gewöhnliche Messung dieser Prozessvariablen mittels dedizierter 
Messgeräte  (zum  Beispiel  Mikroskop  oder  Online  Glucose‐Analysator)  ist  entweder 
arbeitsintensiver,  anfällig  für Wartungsarbeiten  oder  ist  nur  fähig,  eine  spezifische Variable  zu 
messen. Spektroskopische Sonden eliminieren diese Nachteile mit Hilfe von Multiplexverfahren, 
deren  prozessunabhängigen,  ökonomischen  Einsatzes  und  deren  simplen  Prozessintegration 
[Arnold  2003,  Berry  2015,  Musmann  2016,  Rhiel  2002].  Die  Analyse  und  Interpretation  der 
Spektraldaten kann komplex sein, und eine Korrelation zwischen Antwort und Faktoren ist nicht 
immer offensichtlich [Teixeira 2009].  
Die komplexen Spektraldaten der beispielweisen Raman, NIR, MIR und Fluoreszenzspektroskopie 
müssen  aus  diesem Grund mit Hilfe  von multivariater Datenanalyse  (Chemometrie)  analysiert 
werden.  Die  Chemometrie  umfasst  mathematische  und  statistische  Methoden,  um  optimale 
Messprinzipien  zu  designen  und  auszuwählen  sowie  die Analyse  chemischer Daten  für  einen 
maximalen Informationsgewinn [Otto 2017]. Techniken wie die Hauptkomponentenanalyse (PCA, 
engl.  Principal  Components  Analysis),  Hauptkomponentenregression  (PCR,  engl.  Principal 
Components Regression) und der Regression der partiellen kleinsten Quadrate (PLS, engl. Partial 
Least Squares Regression) werden aufgrund der nicht  selektiven,  spektroskopischen Messungen 
und der hohen Kollinearität der Variablen verwendet, um Korrelationen zwischen Spektraldaten 
und beispielsweise Prozessvariablen zu identifizieren und quantifizieren [Faassen 2015, Lourenço 
2012, Musmann 2016, Otto 2017].  
Die  hohe  Auflösung  während  der  Datenaufnahme  der  Zielvariablen  wie  der  Zellzahl‐  oder 
Glucosekonzentration  ist  essentiell  für  die  Prozesskontrolle  und  erhöht  das  Prozessverständnis 
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aufgrund  der  Korrelation  zwischen  Prozessparametern,  Statusvariablen  und  Zielvariablen.  Die 
Möglichkeit, diese Variablen in dem betrachteten System online, offline sowie via Software‐basierter 
Sensoren oder Prozessmodelle zu quantifizieren ist in der nachfolgenden Abbildung 2 dargestellt.  
 
Abbildung 2: Korrelationen zwischen Prozess‐, Status‐ und Zielvariablen. In dem betrachteten System sind 
Variablen online (grün), offline (rot) und via Software‐basierten Sensoren und Prozessmodellen (blau) online 
mess‐ und kontrollierbar, nach Kornecki [2018b] und Präve [1994]. 
Prozessparameter wie  die  Rührrate,  Begasung  oder  Basenzugabe werden mit Hilfe  dedizierter 
Kontrolleinheiten  (DCU,  engl.  digital  control  unit)  oder  mittels  OPC‐Plattformen  (engl.  open 
platform  communication)  aufgenommen  und  kontrolliert. Variablen, welche  in‐situ  nicht  direkt 
messbar sind, werden mit Hilfe der hier etablierten spektroskopischen Methoden mittels geeigneter 
Strategien mess‐ und kontrollierbar.  
Kommerziell  erhältliche  in‐situ  Trübungssonden,  die  die  optische Dichte  (OD)  der  Suspension 
messen, können für die Messung der Zellzahlkonzentration eingesetzt werden [Biechele 2015, Kroll 
2017b]. Trübungsmessungen werden mittels Transmission, Absorption, Reflektion oder Streuung 
durchgeführt [Biechele 2015, Hausmann 2017]. Die signifikantesten Vorteile von Trübungssonden 
sind die hohe Auflösung sowie deren simple Nutzung und Implementierung. Die OD kann jedoch 
je nach zellulärem Zustand (zum Beispiel Zellviabilität und Zellwachstumsphase) variieren, sodass 
eine  Diskrepanz  zwischen  der  physikalischen  Trübung  der  Suspension  und  der 
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Zellzahlkonzentration  entstehen  kann.  Trotz  dieses Nachteils messen  Trübungssonden  die OD 
online  und  können  dementsprechend  für  Kontrollstrategien  (zum  Beispiel  kontinuierliche 
Turbidostat Kultivierungen) eingesetzt werden, sofern die oben erwähnte Diskrepanz nicht eintritt 
(oder diese berücksichtigt wird) [Kroll 2017b, Pörtner 2017]. 
Entsprechend den Q8 Richtlinien der  ICH sind Techniken bevorzugt die zusätzliche  Information 
über die Zellkultur  (zum Beispiel Zellviabilität)  liefern  [ICH Expert Working Group 2009, Kroll 
2017b]. Die Raman Spektroskopie in Kombination mit chemometrischen Analysemethoden kann für 
die Bestimmung der totalen oder viablen Zellzahl‐ sowie der Substrat‐ und Metabolitkonzentration 
genutzt werden [Esmonde‐White 2017, Musmann 2016]. 
Eine mögliche Kombination von Trübungsmessungen und/oder Raman Spektroskopie mit einem 
makroskopisch kinetischen Model als Software‐basierten Sensor ermöglicht eine quantitative in‐situ 
Bestimmung von Prozessvariablen [Luttmann 2012].   
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2.5. Modellierung der Kultivierung von Säugetierzellen – Digitaler Zwilling 
Die  modellbasierte  Prozessentwicklung  wird  in  biotechnologischen  Verfahren  immer  häufiger 
eingesetzt [Ben Yahia 2015, Carta 2010, Franke 2004, Kiparissides 2011, Kroll 2017a, Ladisch 2015, 
Nfor 2009, Strube 2007, Strube 2012, Thiess 2017b, Wiesel 2003, Zobel‐Roos 2019]. Im Rahmen der 
QbD‐basierten  Prozessauslegung  minimieren  digitale  Prozessmodelle  (digitaler  Zwilling,  engl. 
digital twin) den experimentellen Aufwand, da sie Experimente im Versuchsplan ersetzen [Huter 
2019, Schmidt 2019, Zobel‐Roos 2019]. Des Weiteren können Prozessmodelle durch das Beschreiben 
der Effekte und Verhalten der  realen Zwillinge prozessunterstützend verwendet werden  [Kager 
2018, Kornecki 2019, Stelzer 2017, Zobel‐Roos 2018]. Für diese Anwendungen müssen die digitalen 
Zwillinge jedoch quantitativ validiert werden [Zobel‐Roos 2019].  
Makroskopische Prozessmodelle, die die dynamischen Zusammenhänge während der Kultivierung 
von  Säugetierzellen  in  Suspension  in  Bioreaktoren  quantitativ  beschreiben,  können  für  die 
Simulation,  Optimierung  und  Prozesskontrolle  eingesetzt  werden  [Xing  2010].  Limitierende 
Nährstoffe wie Glucose oder Glutamin und  inhibierende Metabolite wie Lactat und Ammonium, 
die das zelluläre Wachstum und die Proteinproduktion beeinflussen, müssen mit Hilfe kinetischer 
Zusammenhänge quantitativ erfasst werden. 
Makroskopische Modelle  können  für  unterschiedliche  Einsatzmöglichkeiten  verwendet werden 
[Ben Yahia 2015]: 
‐ Zusammenfassung beziehungsweise Substitution einer Vielzahl von experimentellen Daten 
und Versuchen, 
‐ Untersuchung von Konzepten und das Testen von Hypothesen, 
‐ Voraussage des Systemverhaltens unter experimentell nicht untersuchten Bedingungen, 
‐ Erkennung von optimalen Prozessbedingungen. 
Je  nach  Betrachtung  der  zellpopulationskinetischen  Darstellung,  können  Prozessmodelle 
biologischer  Systeme  in  unstrukturiert,  strukturiert  sowie  in  unsegregiert  und  segregiert 
unterschieden werden [Chmiel 2011]. Eine unstrukturierte, unsegregierte Betrachtung stellt hierbei 
eine  extreme  Simplifikation  dar,  bei  der  intrazelluläre  Prozesse  vernachlässigt  werden.  Eine 
realitätsnahe Simulation kann durch ein strukturiertes, segregiertes Modell unter Berücksichtigung 
des  Zellmetabolismus  beschrieben  werden  [Pörtner  1996].  Während  der  Modellierung  der 
Kultivierung muss  deshalb  das  Gleichgewicht  zwischen  einer  simplifizierten  und  detaillierten 
Betrachtungsweise  des  biologischen  Systems  evaluiert  werden,  um  in  der  frühen 
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Prozessentwicklung schnelle und ausreichend präzise Beschreibungen des Zellverhaltens und der 
Produktbildung zu generieren.  
In Abbildung  3  sind  diverse Ansätze  aufgeführt,  um  die  dynamischen Vorgänge während  der 
Kultivierung  zu modellieren  [Ben Yahia  2015]. Nach Ben Yahia  [2015] können die Beziehungen 
zwischen Eingangs‐  (zum Beispiel Substratkonzentration) und Ausgangsvariablen  (zum Beispiel 
Zellzahlkonzentration)  makroskopisch  mit  Hilfe  statistischer  Methoden  wie  der 
Hauptkomponentenanalyse,  empirischer  Beobachtungen  mittels  Ausbeutekoeffizienten  und 
metabolischer Netzwerke durch die Analyse des metabolischen Flux modelliert werden. Das darauf 
aufbauende  kinetische  Modell  kann  durch  die  Verwendung  von  neuronalen  Netzwerken, 
logistischen oder Monod‐basierten Ansätzen entwickelt werden. Ausgehend von experimentellen 
Daten und Literaturwerten, ist die Anwendung empirischer Beobachtungen für die Korrelation der 
Eingangs‐  und  Ausgangsgrößen  sowie  ein  Monod‐basierter  kinetischer  Ansatz  die  direkteste 
Methode  für  die  Implementierung  eines  makroskopisch  kinetischen  Prozessmodells  für  die 
Simulation der Zellkultivierung in Bioreaktoren.  
 
Abbildung 3: Methoden für die Entwicklung makroskopischer kinetischer Modelle nach Ben Yahia [2015]. 
PCA, Hauptkomponentenanalyse; MFA, Analyse des metabolischen Flux; EFM, Verfahren des elementaren 
Flux; NN, neurale Netzwerke. 
In Tabelle  6  sind  ausgewählte Modellansätze  zur Kultivierung  tierischer Zellen  aufgelistet. Die 
Mehrzahl  der  hier  aufgeführten Modellansätze  verwenden metabolische Netzwerke  durch  eine 
Kopplung  der  Analyse  der  intrazellulären  metabolischen  Flüsse  mit  extrazellulär  gemessenen 
Modellvariablen. Der Detailgrad dieses Ansatzes ist höher als durch die Verwendung empirischer 
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Beobachtungen  [Ben  Yahia  2015,  Dorka  2009,  Martinez  2013],  was  zu  einer  aufwändigeren 
Erstellung des Modells führt und für eine schnelle Prozessentwicklung ungeeignet ist. Korrelationen 
für das zelluläre Wachstum,  insbesondere der Wachstumsrate μ, sind häufig der Monod‐Kinetik 
abgeleitet, die Glucose, Glutamin oder beide Komponenten als  limitierendes Substrat betrachten. 
Die Kinetik kann durch Terme erweitert werden, die diverse  inhibierende Metabolite wie Lactat 
oder Ammonium berücksichtigen [Carlsson 2009, Pörtner 1996, Xing 2010].  
Glucose oder Glutamin sind nicht immer die limitierenden Substrate, da sie  jedoch experimentell 
effizienter gemessen werden können als andere Nährstoffe, basieren die kinetischen Modelle häufig 
auf diesen Medienkomponenten (Pörtner & Schäfer 1996). 
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Tabelle  6:  Ausgewählte  Modellansätze  zur  Modellierung  der  Kultivierung  tierischer  Zellen  diverser 
Arbeitsgruppen. MFA, Metabolic Flux Analysis; EFM, Elementary Flux Mode; PFA, Principal Factor Analysis; 
FBA, Flux Balance Analysis. 
Jahr  Organismus  Verfahrens‐
weise 
Eingangs‐
Ausgangs‐
Korrelation 
Modellvariablen oder betrachtete 
Stoffwechselwege  Referenz 
2016  CHO  Batch  Genome‐scale  >1,700 Gene  [Hefzi 2016] 
2015  Hybridoma 
130‐8F  Batch 
Dynamisches 
Modell 
X, Glc, Gln, Asn, Asp, Lac,  
Pro, Ala, mAb, Glu, Amm  [Selişteanu 2015] 
2014  CHO  Batch, Fed‐
Batch  MFA 
Kopplung des Einzelzellmodells mit 
der extrazellulären Umgebeung und 
dem Zellpopulationsverhalten 
[Chen 2014] 
2014  CHO  Batch  13C MFA 
Glykolyse, TCA‐Zyklus, 
Anaplerotische Reaktionen, Synthese 
von Fettsäuren, Proteinen und 
Kohlenhydraten, 
Aminosäurenstoffwechsel 
[Nicolae 2014] 
2014  CHO  Batch, Fed‐
Batch 
Dynamische 
MFA 
Glc, Lac, Pyr, Amm, Ala, Asn, Asp, 
Glu, Gln, Gly, Ser  [Wahrheit 2014] 
2013  AGE1.HN  Batch  Emp. 
Beobachtung  X, Amm, Lac, Gln, mAb, Glc  [Borchers 2013] 
2013  CHO‐XL99  Batch  FBA + 
Ausbeutekoeff. 
Glycolysis, TCA cycle, 
Pentosephosphatweg, 
Biomassevorläufer (z.B., Fettsäuren, 
Steroide, Glykogen und Nukleotide) 
 
[Martinez 2013] 
2013  CHO  Fed‐Batch  13C MFA 
Glycolysis, TCA cycle, 
Pentosephosphatweg, mehrere kata‐ 
und anaplerotische Reaktionen, 
Aminosäurenstoffwechsel 
[Templeton 2013] 
2011  CHO‐K1  Fed‐Batch  instationäre 13C 
MFA  73 Reaktionen und 77 Metabolite  [Ahn 2011] 
2011  CHO  Batch, Fed‐
Batch  MFA  30 Metabolite in 34 Bioreaktionen  [Naderi 2011] 
2010  CHO  Fed‐Batch  Emp. 
Beobachtung  X, Amm, Lac, Gln, mAb, Glc  [Xing 2010] 
2009  CHO, BHK, 
Hybridoma 
Batch, Fed‐
Batch 
Nichtlineare 
Parameter‐
bestimmung 
X, Amm, Lac, Gln, mAb, Glc  
  [Goudar 2009] 
2008  CHO  Fed‐Batch  PFA  X, Amm, Lac, Gln, Glc, CO2, mAb  [Xing 2008] 
2007  Hybridoma 
130‐8F  Batch  MFA + EFM 
X, Glc, Glu, Ala, Pro, CO2, Asp, Asn, 
Amm, Lac, Gln, Pro, mAb  [Gao 2007] 
2007  Hybridoma 
14‐4‐4S  Fed‐Batch 
Emp. 
Beobachtung 
X, Amm, Lac, Gln, Glc, mAb, 
Glycosylierung  [Kontoravdi 2007] 
2007  BHK‐21A  Fed‐Batch 
Metabolisches 
Netzwerk + 
EFM 
X, Ala, Amm, Lac, Gln, Glc, mAb  [Teixeira 2007] 
2006  CHO  Batch  MFA 
10 Reaktionen für Wachstums‐, 
4 Reaktionen für Übergangs‐ und 
3 Reaktionen für Sterbephase 
[Provost 2006] 
2004  CHO  Batch  Neurales 
Netzwerk  X, Glc, Lac, Gln 
[Vande Wouwer 
2004] 
2001  CHO TF 70R  Kontin.  MFA  48 Metabolite und 43 Reaktionen  [Altamirano 2001] 
1999  CHO  Kontin.  MFA  33 Reaktionen  [Nyberg 1999] 
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Die Reaktionsrate RX, die die zeitliche Änderung der viablen Zellzahlkonzentration XV beschreibt, 
kann mit Hilfe  der Wachstums‐  (μ)  und  Sterberate  (μd)  beschrieben werden  [Xing  2010].  Die 
gewöhnliche Differentialgleichung ist in Gleichung (2.1) dargestellt.  
RX=
dXV
dt
=൫μ‐μd൯·XV  (2.1) 
Die variable Wachstumsrate μ (Gleichung (2.2)) ist entsprechend der Monod‐Kinetik [Monod 1949] 
abhängig von Substrat‐ [Si] und Metabolitkonzentrationen [Mi]. 
μ=μmax·∏
ሾSiሿ
KSi+ሾSiሿ
·∏ KMi
KMi+ሾMiሿ
  (2.2) 
Der Parameter μmax beschreibt die maximale Wachstumsrate, die ein Organismus bezogen auf das 
spezifische Substrat besitzt. Der Parameter KSi beziehungsweise KMi ist die Affinitätskonstante für 
das jeweilige Substrat oder Metabolit. 
Die  Sterberate  μd hängt von der maximalen  Sterberate kd, Metabolitkonzentration  [Mi] und der 
Halbsättigungskonstante KDi ab (Gleichung (2.3)). 
μd=kd·∏
ሾIiሿ
KDi+ሾIiሿ
  (2.3) 
Die zeitliche Änderung der Substrat‐ (RS) und Metabolitkonzentrationen (RM) wird wie RX mittels 
gewöhnlicher Differentialgleichungen abgebildet (Gleichungen (2.4) und (2.5)). 
‐RS=‐dSidt =RX·
1
YX
S
+mSi·XV=൫μ ‐μd൯·XV·
1
YX
S
+mSi·XV  (2.4) 
RM=
dMi
dt
=RX·
1
YX
S
·YM
S
+mSi·XV·YM
S
  (2.5) 
Die Ausbeutekoeffizienten YX/S  beziehungsweise YM/S  korrelieren,  basierend  auf  experimentellen 
Daten, die Eingangs‐ zu den Ausgangsvariablen. YX/S und YM/S beziehen beispielsweise die gebildete 
Zellzahl X oder Menge Metabolit M zu dem verbrauchtem Substrat S, bezogen auf die  jeweilige 
Wachstumsphase  der  Zellkultur  (Anlauf‐,  exponentielle,  stationäre  und  Sterbephase).  Der 
Koeffizient mSi beschreibt die spezifische Rate der Substrataufnahme für die Erhaltungsaktivität der 
Organismen [Clarke 2013, Doran 2013].  
Die Produktionsrate RP in Gleichung (2.6) wird durch eine zellspezifische Produktbildungsrate QP 
beschrieben. 
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RP=
d[Pሿ
dt
=QP·XV  (2.6) 
Die Gleichungen (2.2) bis (2.5) können durch das weitere Einfügen von Substraten, Metaboliten und 
deren Modellparametern detailliertere Prozessmodelle liefern, die das zelluläre Wachstum exakter 
beschreiben können. Auf diese Weise kann ein einfaches Prozessmodell, welches zunächst für eine 
schnelle Prozessentwicklung  generiert wurde,  genutzt werden, um durch  eine Erweiterung der 
Modellterme präzisere Prozessmodelle zu erhalten. Das Ziel der Modellierung der Kultivierung von 
Säugetierzellen  ist  jedoch  ein  metabolisches  Netzwerk  zu  erstellen,  welches  basierend  auf 
metabolischen Flüssen in der Lage ist komplexere Zusammenhänge darzustellen.  
2.6. Konzept der USP‐DSP‐Integration 
Der  betrachtete  alternative  Herstellungsprozess  für  monoklonale  Antikörper  ist,  auf  die 
wesentlichen  Verfahrensschritte  reduziert,  in  Abbildung  4  (unten)  zu  erkennen.  Der 
plattformbasierte Prozess in Abbildung 4 (oben) dient als Referenz. 
 
Abbildung 4: Übersichtsdarstellung des betrachteten Prozesses inklusive des USP‐DSP‐Integrationsansatzes. 
Die  Integration  des  USP  und  DSP  zielt  auf  eine  globale  Prozessoptimierung  hinsichtlich  der 
Abtrennung der Nebenkomponenten ab. Eine datengetriebene Klassifizierung und Quantifizierung 
der abzutrennenden Nebenkomponenten  ist nötig, um die Trennleistung des DSP zu evaluieren. 
Mit Hilfe dieser Daten können die Nebenkomponenten in kritisch, weniger kritisch und unkritisch 
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klassifiziert werden. Wie  in Abbildung  4  dargestellt,  ist  anschließend  eine  rückwärtsintegrierte 
Prozessoptimierung  im  USP  möglich,  um  kritische,  nicht  vollständig  abgetrennte 
Nebenkomponenten  zu  reduzieren  oder  zu  eliminieren. Zu  den  Prozessoptimierungen  im USP 
zählen  Verbesserungen  hinsichtlich  der Medienzusammensetzung  (zum  Beispiel Aminosäuren, 
Vitamine, Salze, etc.) und/oder der Prozessparameter (zum Beispiel Verfahrensweise, Temperatur, 
Gelöstsauerstoff, pH, etc.) [Agarabi 2015, Agarabi 2016, Bechmann 2015, Brunner 2016, Jain 2008, 
Reinhart 2015]. Online Kontrollstrategien, die essentielle Prozessvariablen messen, analysieren und 
überwachen, werden benötigt, um den Einfluss der rückwärtsintegrierten USP‐DSP‐Integration auf 
die  Prozessvariablen  zu  quantifizieren.  Eine  anschließende  Kontrolle  der  Variablen  ermöglicht 
robuste Prozesse für die Herstellung von Biopharmazeutika [Hinz 2006, Mercier 2016]. 
 
Die  Prozesskontrolle  der  Kultivierung  in  Bioreaktoren  soll  durch  eine  Kombination 
spektroskopischer Methoden mit  einem makroskopischen  kinetischen Modell  realisiert werden. 
Hierdurch  sollen  online  Kontrollstrategien  für  beispielsweise  kontinuierliche  Turbidostat 
Kultivierungen entwickelt werden. Zusätzlich sollen Substrat‐ und Metabolitkonzentrationen mit 
Hilfe dieser Kombination quantitativ bestimmt werden, die zuvor nur offline messbar waren. Das 
Prozessmodel  soll zu einem  tiefergehenden Prozessverständnis und dementsprechend zu einem 
robusteren Prozess führen. 
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3. Material und Methoden 
3.1. Angewandte Methoden der Zellkulturtechnik 
Organismen 
Zellen  aus  den  Ovarien  des  chinesischen  Zwerghamsters  (Cricetulus  griseus)  wurden  für  alle 
Kultivierungen verwendet. Die verwendete Zelllinie CHO DG44 (engl. Chinese Hamster Ovary), 
die  auf  dem  DHFR  (Dihydrofolatreduktase)  Amplifikationssystem  beruht,  exprimiert  einen 
monoklonalen Antikörper der Klasse G Subtyp 1 (IgG1).  
 
Anlegen der Arbeitszellbank 
Das  Anlegen  der  Arbeitszellbank  wurde  mit  Hilfe  einer  Zellsuspension  durchgeführt,  deren 
Zellviabilität bei mindestens 90 %  lag und sich  in der exponentiellen Phase befand. Es wurden  je 
3,5 · 107  viable  Zellen  in  1 mL  Einfriermedium  (92,5 %  Stammhaltungsmedium  mit  7,5 % 
Dimethylsulfoxid) in ein Kryovial (Nunc™, Thermo Fisher Scientific Inc., Waltham, MA, Vereinigte 
Staaten)  überführt.  Das  für  die  Kryokonservierung  benötige  Kulturvolumen  wurde  in 
Zentrifugenbehälter  überführt  und  bei  180 x g  für  5 min  zentrifugiert.  Der  Überstand  wurde 
verworfen und das Pellet wurde mit Hilfe des Einfriermediums resuspendiert und anschließend in 
die Kryovials überführt und für mindestens 24 h bei ‐80 °C eingefroren. Die langfristige Lagerung 
erfolgte in der Gasphase über flüssigem Stickstoff.  
 
Revitalisierung der Arbeitszellbank 
Die  Revitalisierung  der  Arbeitszellbank  wurde  mit  dem  Auftauen  eines  Kryovials  in  einem 
Wasserbad bei 37 °C initiiert. Die Zellsuspension wurde in 10 mL vorgewärmtes Medium (36,8 °C, 
inklusive 15 nM Methotrexat) überführt und bei 180 x g für 5 min bei Raumtemperatur zentrifugiert. 
Der Überstand wurde verworfen und das Pellet mit Hilfe von 150 mL des auf 36,8 °C vorgewärmten 
Stammhaltungsmediums  (inklusive  15 nM Methotrexat)  resuspendiert  und  in  einen  500 mL 
Schüttelkolben (Corning Inc., Corning, NY, Vereinigte Staaten) überführt. Nach einer Stunde wurde 
die viable Zellzahl und Zellviabilität überprüft. Letztere sollte bei mindestens 90 % liegen. 
 
Kultivierungsparameter 
Die CHO DG44 Zelllinie wurde kontinuierlich als Stammhaltung in Schüttelkolben in serumfreien 
Stammhaltungsmedium (SMD, CellcaCHO Expression Platform, Sartorius Stedim Biotech GmbH, 
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Göttingen, Deutschland) umgesetzt. Die Passage der Zellen in frisches Medium erfolgte alle 3 bis 
4 Tage  mit  einer  Inokulumskonzentration  von  2,0 · 105 viablen Zellen mL‐1.  Die 
Kultivierungsparameter im Schüttelinkubator (Minitron, Infors AG, Bottmingen, Schweiz) lagen bei 
36,8 °C, 5 % CO2, 2,5 cm Hub und 130 rpm.  
3.2. Methoden zu Versuchen des Upstream Processing 
Fed‐Batch Kultivierung 
Der Fed‐Batch Prozess besaß inklusive der Revitalisierung fünf Vorkulturen (n‐5). Im Anschluss an 
die Vorkulturen wurde das Produktionsmedium (PM, CellcaCHO Expression Platform, Sartorius 
Stedim  Biotech  GmbH,  Göttingen,  Deutschland)  des  Produktionsbioreaktors  (n)  inokuliert.  In 
Tabelle 7 ist der allgemeine Prozessablauf der Fed‐Batch Kultivierung zusammengefasst.  
Tabelle  7:  Zusammenfassung  des  allgemeinen  Prozessablaufs  der  Fed‐Batch  Kultivierung.  VZ,  viable 
Zellzahlkonzentration; MTX, Methotrexat; PM, Produktionsmedium. 
Prozessschritt 
Revitalisierung 
n‐5 
n‐4  n‐3  n‐2  n‐1 
Produktion 
n 
Medium 
SMD inklusive 
15 nM MTX 
SMD inklusive 
15 nM MTX 
SMD 
inklusive 
15 nM MTX 
SMD  SMD  PM 
Inokulum 
[106 VZ mL‐1] 
0,2  0,2  0,2  0,2  0,2  0,3 
Passage  1  2  3  4  5  6 
Laufzeit  
[d] 
3  3 ‐ 4  3 ‐ 4  3 ‐ 4  3  12 
Tag des 
Prozesses [d] 
0  3  6 ‐ 7  9 ‐ 11  12 ‐ 15  15 ‐ 18 
 
Die Kultivierungsbedingungen waren  bei  allen  Fed‐Batch  Prozessen  identisch  (36,8 °C,  pH  7,1, 
60 % pO2,  433 rpm und  150 cm3 min‐1 Luft). Die Begasung  erfolgte durch  einen Ringgasverteiler 
unterhalb des Rührers und durch Kopfraumbegasung  (10 %). Der 3‐Blatt‐Segmentimpeller besaß 
einen Durchmesser  von  54 mm und  einem Winkel der drei Blätter  von  jeweils  30°  (bbi‐biotech 
GmbH, Berlin, Deutschland). Die Vorkulturen  (n‐5  bis  n‐1) wurden  in  Schüttelkolben  in  einem 
Schüttelinkubator  kultiviert.  Der  2 L  Glasbioreaktor  (n)  (Biostat®  B,  Sartorius  Stedim  Biotech 
GmbH, Göttingen, Deutschland) wurde von einer digitalen Kontrolleinheit  (engl. digital  control 
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unit, DCU, Biostat® B, Sartorius Stedim Biotech GmbH, Göttingen, Deutschland) gesteuert. Der pH‐
Wert wurde durch die zusätzliche Begasung von CO2 und durch Zugabe einer 1 M Na2CO3‐Lösung 
geregelt. Der Gelöstsauerstoff pO2 wurde durch die zusätzliche Begasung von N2 und O2 geregelt. 
Antischaummittel  (20 g L‐1, Antischaum  C  Emulsion,  Sigma‐Aldrich,  St.  Louis, MO,  Vereinigte 
Staaten)  wurde,  wenn  nötig,  hinzugegeben,  jedoch  nicht  mehr  als  insgesamt  0,2 Vol.‐%  der 
Biosuspension. 
Die Zufütterung der Medien FMA und FMB  (CellcaCHO Expression Platform, Sartorius Stedim 
Biotech GmbH, Göttingen, Deutschland) wurden nach Herstellervorgaben nach 72 h Kultivierung 
täglich einmal hinzugegeben. Die tägliche Masse an FMA lag bei einer Dichte der Nährlösung von 
1,0558 g mL‐1  bei  42 gFMA LBiosuspension‐1 d‐1.  Die  tägliche  Masse  an  FMB  lag  bei  einer  Dichte  der 
Nährlösung  von  1,0494 g mL‐1  bei  4,2 gFMA LBiosuspension‐1 d‐1.  Zusätzlich  wurde  eine 
400 g L‐1 Glucoselösung hinzugegeben,  sobald die Biosuspension  eine Glucosekonzentration von 
kleiner  als  5,0 g L‐1  besaß.  Durch  die  Zugabe  der  konzentrierten  Glucoselösung  wurde  eine 
Zielkonzentration an Glucose von 5,0 g L‐1 angestrebt. 
 
Kontinuierliche Kultivierung (Perfusion) 
Die Kultivierungsparameter können dem Fed‐Batch Prozess entnommen werden. Das Volumen der 
Biosuspension  während  den  kontinuierlichen  Kultivierungen  betrug  1 L.  Die  alternierende 
Tangentialflussfiltration  (ATF)  wurde  für  die  Zellrückhaltung  der  Perfusion  eingesetzt.  Die 
Perfusion wurde initiiert sobald die viable Zellzahlkonzentration 2 · 106 Zellen mL‐1 erreicht hatte. 
Ein  täglicher  Volumenaustausch  von  1 VReaktor d‐1  wurde  während  allen  kontinuierlichen 
Kultivierungen eingestellt. Die viable Zellzahlkonzentration wurde durch den Einsatz einer in‐situ 
Trübungssonde (Transmission, 880 nm, HiTec Zang GmbH, Herzogenrath, Deutschland) konstant 
gehalten.  
Die Kontrollstrategie mit Hilfe der in‐situ Trübungssonde, Zufuhr‐, Filtrat‐ und Bleedpumpe wurde 
mit Hilfe  des  LabManager®  (HiTec  Zang  GmbH)  realisiert.  Sobald  die  optische  Dichte  deren 
Grenzwert  (beispielsweise  4800 FAU) überschritten hatte, wurde die Bleedpumpe  (0,8 mL min‐1) 
mittels  LabManager®  automatisch  angestellt.  Die  Summe  der  Volumenströme  des  Filtrats 
(0,8 mL min‐1)  und  Bleeds  resultierten  ein  einem  höheren  Volumenstrom  der  Medienzufuhr 
(1,6 anstatt 0,8 mL min‐1),  um  das  Volumen  der  Biosuspension  konstant  zu  halten. Das 
Verdrängungsvolumen der Diaphragmapumpe betrug 80,14 mL. Ein ATF‐Verhältnis  (Verhältnis 
zwischen  Filtrat‐  und  ATF‐Volumenstrom)  von  200,35  konnte  basierend  auf  einem  ATF‐
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Volumenstrom  von  160,28 mL min‐1 während  eines  Pumpenzyklus  pro Minute  (ein  Zyklus  ist 
definiert  als  periodische  vakuumbasierte  Ansaugung  und  druckluftbasierte  Verdrängung  der 
Biosuspension durch die Diaphragmapumpe) erreicht werden.   
Als  Hohlfasermodul  für  die  Zellrückhaltung  wurde  ein  PES‐Filter  (Polyethersulfon) mit  einer 
Porengröße von 0,2 μm, einem Innendurchmesser der Hohlfasern von 1 mm, einer effektiven Länge 
von 20 cm und einer Filterfläche von 470 cm2 eingesetzt (S02‐P20U‐10‐N, Repligen, Waltham, MA, 
Vereinigte Staaten). 
 
Einfluss der Medienkomponenten auf die Produktivität 
Der  vollfaktorielle  experimentelle  Versuchsplan  wurde  mit  Hilfe  des  Programms  JMP®  (SAS 
Institute, Cary, NC, Vereinigte Staaten) generiert.  Die maximale Produktkonzentration wurde als 
Zielgröße definiert. Die Aminosäuren Glutamat (Glu), Histidin (His), Methionin (Met) und Tyrosin 
(Tyr) stellten die Einflussgrößen dar, um der Zelle Energie zur Verfügung zu stellen, die nicht über 
den metabolischen Weg der Glucose eingeschleust wird. Der Mittelpunkt des Versuchsplans setzte 
sich  aus  der Hälfte  der Maximalwerte  der Aminosäuren  zusammen,  da  eine  Erniedrigung  der 
Aminosäuren im Medium nicht möglich war.  
 
Modellierung des Upstream Processing 
Das makroskopische  kinetische Modell wurde  in dem Programm Aspen Custom Modeler V8.4 
(Aspen Technology, Inc., Bedford, MA, USA) entwickelt. Die tägliche Zugabe an Medium während 
den  Fed‐Batch  Kultivierungen wurde  durch  den  Einsatz  von Modelltermen  integriert,  die  die 
Zunahme der betrachteten Substrate und das Volumen der Biosuspension berücksichtigten.  
3.3. Methoden zu Versuchen des Downstream Processing 
Wässrige Zweiphasenextraktion 
Das  verwendete wässrige Zweiphasensystem  (ATPS)  bestand  aus  44,5 %  Biosuspension,  15,5 % 
Polyethylenglykol  400  (PEG400)  und  40 %  eines  40 wt%  Phosphatpuffers.  Der  40 wt% 
Phosphatpuffer  besaß  eine  Zusammensetzung  von  262,09 g L‐1  Na2HPO4 · 2  H2O, 
198,39 g L‐1 KH2PO4 und 539,52 g L‐1 Reinstwasser und wurde im Anschluss durch ein Filterpapier 
(WhatmanTM Filter, General Electric, Boston, MA, Vereinigte Staaten) mit einer Porengröße von 2 μm 
filtriert. Zur Erstellung des ATPS wurden alle Komponenten eingewogen. Die Extraktion wurde bei 
einem  pH‐Wert  von  6,0  in  50 mL  Bechergläsern  bei  Raumtemperatur  durchgeführt. Das ATPS 
wurde  mit  Hilfe  eines  Magnetrührers  für  15 min  durchmischt.  Anschließend  fand  die 
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Phasentrennung  in  einem  Scheidetrichter  innerhalb  von  30 min  statt. Die  entstehenden  Phasen 
wurden getrennt aufgefangen und analysiert.  
 
Diafiltration 
Die Diafiltration wurde mit Hilfe eines SARTOFLOW® Slice 200 Benchtop Systems (Sartorius AG, 
Göttingen, Deutschland) durchgeführt. Dieses bestand aus einer Pumpe (Tandem™ Model 1082), 
Waage  (TE  4101)  und  Membran  (30 kDa Porengröße,  Hydrosart®,  Sartorius  AG,  Göttingen, 
Deutschland). Die Membran wurde durch den Sartocon® Slice 200 Holder (Sartorius AG, Göttingen, 
Deutschland) mit  einem  Drehmoment  von  20 Nm  fixiert. Während  jeder  Diafiltration wurden 
100 mL der zu diafiltrierenden Lösung eingesetzt und 5 Diafiltrationsvolumina verwendet, um die 
Inhaltsstoffe  der  Lösungen  auszutauschen.  Der  Eingangsdruck  lag  bei  2 bar  und  der 
Transmembrandruck (engl. transmembrane pressure, TMP) bei 1,5 bar.  
 
Ionenaustauschchromatographie 
Die Ionenaustauschchromatographie wurde mit Hilfe des Kationenaustauschers Fractogel® EMD 
SO3‐(s) (Merck KGaA, Darmstadt, Deutschland) betrieben. Die stationäre Phase besaß eine Höhe von 
10 cm und einen Durchmesser von 1 cm. Der Kationenaustauscher wurde mit zwei Pumpen (LaPrep 
P110, VWR  International, Radnor, PA, Vereinigte  Staaten),  einer Mischkammer  (A1174, Knauer 
GmbH, Berlin, Deutschland), einem Autosampler 3900 (Knauer GmbH, Berlin, Deutschland), einem 
pH‐Wert und Leitfähigkeitsdetektor (Monitor pH/C‐900 General Electric, Boston, MA, Vereinigte 
Staaten),  einem UV‐Detektor  (LaPrep  P314, VWR  International)  sowie  einem  Fraktionssammler 
(Foxy Jr., Teledyne ISCO, Lincoln, NE, Vereinigte Staaten) betrieben.  
Das verwendete Puffersystem für den Salzgradienten bestand aus einem Equilibrierpuffer (Puffer 
A,  20 mM Natriumphosphatpuffer, Na2HPO4, NaH2PO4,  pH 6,0)  als  auch  einem  Elutionspuffer 
(Puffer B, 20 mM Natriumphosphatpuffer mit 1 M Na2SO4, pH 6,0). Das verwendete Puffersystem 
für den pH‐Gradienten bestand aus einem Laufpuffer (Puffer A, 40 mM Na2HPO4, 10 mM NaH2PO4, 
pH 4,0) als auch einem Elutionspuffer (Puffer B, 50 mM Na2HPO4, pH 10,0). Der Verlauf der Elution 
ist in Tabelle 8 zu sehen. Der Volumenstrom betrug 2 mL min‐1. Die zu untersuchenden Lösungen 
wurden vor deren Injektion filtriert (0,2 μm Spritzenvorsatzfilter, VWR International, Radnor, PA, 
Vereinigte Staaten). Das Injektionsvolumen betrug bei allen Versuchen 2 mL. Die Absorption der 
Analyten wurde bei 280 nm aufgenommen. 
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Tabelle  8:  Methode  zur  Elution  während  der  Ionenaustauschchromatographie  mittels  Salz‐  und  pH‐
Gradienten. 
Salzgradient  pH‐Gradient 
Zeit [min]  Puffer B [%]  Zeit [min]  Puffer B [%] 
0  0  0  0 
20  0  10  0 
70  25  30  25 
71  80  35  50 
90  80  60  100 
91  0  90  100 
120  0  91  0 
‐  ‐  110  0 
‐  ‐  130  0 
 
Hydrophobe Interaktionschromatographie 
Die  hydrophobe  Interaktionschromatographie wurde mit Hilfe  des  Fractogel®  EMD  Phenyl(s) 
(Merck KGaA, Darmstadt, Deutschland) betrieben. Die stationäre Phase besaß eine Höhe von 10 cm 
und  einen  Durchmesser  von  1 cm.  Die  Instrumentation  zum  Betrieb  der  hydrophoben 
Interaktionschromatographie kann der Methode zur Ionenaustauschchromatographie entnommen 
werden. Das verwendete Puffersystem für den Salzgradienten bestand aus einem Equilibrierpuffer 
(Puffer A, 20 mM Natriumphosphatpuffer mit 1 M Na2SO4, pH 6,0) als auch einem Elutionspuffer 
(Puffer B, 20 mM Natriumphosphatpuffer, Na2HPO4, NaH2PO4, pH 6,0). Der Verlauf der Elution ist 
in Tabelle  9  zu  sehen. Der Volumenstrom betrug  2 mL min‐1. Die  zu untersuchenden Lösungen 
wurden vor deren Injektion filtriert (0,2 μm Spritzenvorsatzfilter, VWR International, Radnor, PA, 
Vereinigte Staaten). Das Injektionsvolumen betrug bei allen Versuchen 2 mL. Die Absorption der 
Analyten wurde bei 280 nm aufgenommen. 
Tabelle 9: Methode zur Elution während der hydrophoben Interaktionschromatographie. 
Zeit [min]  Puffer A [%] 
0  100 
24  100 
25  30 
85  0 
114  0 
115  100 
145  100 
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3.4. Methoden zur Bioanalytik 
Kultivierung 
Die  viable  und  totale  Zellzahlkonzentration  sowie  die  Zellviabilität  wurde  mit  Hilfe  der 
Trypanblaufärbung  (0,4 %,  Sigma‐Aldrich,  St. Louis, MO, Vereinigte  Staaten),  eines Mikroskops 
(Motic  BA  310, Motic  Deutschland  GmbH, Wetzlar,  Deutschland)  und  eines Hämocytometers 
(Neubauer improved, BRAND GmbH + CO KG, Wertheim, Deutschland) als Doppelbestimmung 
während allen Kultivierungen offline quantifiziert. Zusätzlich wurde die optische Dichte (Trübung) 
der  Biosuspension  während  Bioreaktorkultivierungen  mittels  einer  in‐situ  Trübungssonde 
(Transmission, 880 nm, HiTec Zang GmbH, Herzogenrath, Deutschland) online detektiert, die mit 
der viablen beziehungsweise  totalen Zellzahlkonzentration korreliert. Die Sonde wurde an einen 
LabManager® (HiTec Zang GmbH) angeschlossen. 
Die Ramanspektroskopie wurde mittels  einer  ex‐situ Ramansonde  (Diodenlaser,  785 nm, Ocean 
Optics B.V, Ostfildern, Deutschland) durchgeführt. Die Auswertung der Spektraldaten fand durch 
den  NIPALS‐Algorithmus  des  Programms  The  Unscrambler®  (CAMO  Software  AS.,  Oslo, 
Norwegen) statt.     
Die  Glucose‐  und  Lactatkonzentrationen wurden mit Hilfe  des  LaboTRACE  compact  (TRACE 
Analytics GmbH, Braunschweig, Deutschland) als Doppelbestimmung offline quantifiziert. Die zu 
untersuchenden Lösungen wurden vor deren Analyse filtriert (0,2 μm Spritzenvorsatzfilter, VWR 
International, Radnor, PA, Vereinigte Staaten). 
Die Konzentration von Ammonium, Lactat, Glutamin, Glutamat, NaCl und KCl sowie der pH‐Wert 
und die Osmolalität in zellfreien Proben wurde mit einem BioProfile® 100plus (Nova Biomedical, 
Waltham, MA, Vereinigte Staaten) quantifiziert.  
Die  Aminosäuren  der Medien  wurden mit  Hilfe  der  Umkehrphasenchromatographie  (RP  C18, 
Nucleosil  300‐5,  250 x 4 mm, Macherey‐Nagel, Düren, Deutschland)  analysiert. Vor der Analyse 
wurden  die  Aminosäuren  mittels  Dabsylchlorid  derivatisiert  [Bockhardt  1996,  Krause  1995, 
Sethuraman 2004], um eine Wechselwirkung der Analyten mit der stationären Phase der Säule zu 
ermöglichen. Die Analyse wurde  durch  ein Agilent  1100 HPLC  System  (Agilent  Technologies, 
Waldbronn, Deutschland) betrieben. Das System war mit einem Autosampler (G1329A), Säulenofen 
(G1316A), Diodendetektor  (DAD, G1330B), zwei binärer Pumpen  (G1312A) und einem Entlüfter 
(G1312A)  ausgestattet. Der  Säulenofen wurde  auf  50 °C  eingestellt. Die  Zusammensetzung  der 
Laufmittel ist in Tabelle 10 dargestellt. Der Verlauf der Elution ist Tabelle 11 zu sehen. Es wurden 
25 μL der Proben injiziert und die Detektion fand bei einer Wellenlänge von 436 nm statt. 
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Tabelle 10: Zusammensetzung der Laufmittel für die Analyse der Aminosäuren. 
Komponente  Puffer A (pH 6,6)  Puffer B 
NaH2PO4  1,4 g  ‐ 
H2O  900 mL  20 Vol.‐% 
Dimethylformamid  40 mL  ‐ 
Triethylamin  2,5 mL  ‐ 
Acetonitril  ‐  80 Vol.‐% 
Tabelle 11: Methode zur Elution für die Analyse der Aminosäuren. 
Zeit [min]  Puffer B [%]  Volumenstrom [mL min‐1] 
0  10  0,25 
5  15  0,25 
10  25  0,25 
20  30  0,25 
35  32,5  0,25 
40  45  0,25 
50  60  0,25 
60  100  0,25 
75  100  0,50 
80  15  0,50 
85  15  0,50 
100  10  0,25 
105  10  0,25 
 
Produktkonzentration 
Die Produktkonzentration wurde mit Hilfe der Protein A Chromatographie (PA ID Poros® Protein 
A  Sensor  Cartridge  30 x 2,1 mm,  Applied  Biosystems,  Waltham,  MA,  Vereinigte  Staaten) 
quantifiziert.  Als  Equilibrierpuffer  wurde  Dulbecco’s  PBS  Puffer  bei  einem  pH‐Wert  von  7,4 
verwendet. Dulbecco’s PBS Puffer bei einem pH‐Wert von 2,6 wurde als Elutionspuffer eingesetzt. 
Die  Analyse  wurde  bei  einem  Volumenstrom  von  1,6 mL min‐1  durchgeführt.  Das 
Injektionsvolumen  betrug  15 μL. Als Kalibrierung wurde  gammanorm®  (165 g L‐1, Octopharma 
AG, Lachen, Schweiz) eingesetzt. Die Instrumentation zum Betrieb der Protein A Chromatographie 
kann der Methode zur Aminosäurenanalytik entnommen werden. Die Absorption der Analyten 
wurde bei 280 nm aufgenommen. 
 
Produktreinheit und Nebenkomponentenprofil 
Die Produktreinheit wurde mit Hilfe der SEC und 2D‐Gelektrophorese analysiert. Die SEC wurde 
mit Hilfe der chromatographischen Säule Yarra™ SEC‐3000 (3 μm, 300 x 4,6 mm, Phenomenex Inc., 
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Torrance, CA, Vereinigte Staaten) durchgeführt. Als Puffer für die isokratische Analyse wurde eine 
Lösung  bestehend  aus  0,1 M  Na2SO4  und  0,1 M Phosphatpuffer  bei  einem  pH‐Wert  von  6,6 
eingesetzt.  Die  Instrumentation  zum  Betrieb  der  Größenausschlusschromatographie  kann  der 
Methode zur Aminosäurenanalytik entnommen werden. Die Absorption der Analyten wurde bei 
280 nm aufgenommen. Der Volumenstrom betrug 0,35 mL min‐1.  
Die isoelektrische Fokussierung (IEF), die der Gelektrophorese vorausging, wurde mit IPG Streifen 
(ReadyStrip™ IPG Strips, linear, pH 3 ‐ 10, BIO‐RAD, Hercules, CA, Vereinigte Staaten) und einer 
IEF  100  Einheit  (Hoefer  Inc.,  Holliston,  MA,  Vereinigte  Staaten)  nach  Herstellervorgaben 
durchgeführt. Für die anschließende SDS PAGE wurden vorgefertigte Gele (Criterion TGX Precast 
Gel, 4 ‐ 15 % Bis‐Tris, BIO‐RAD), Puffer und eine Elektrophoresekammer  (BIO‐RAD) verwendet. 
Die hieraus  entstehenden Gele wurden mit Coomassie Brilliant Blue G‐250  (VWR  International, 
Radnor, PA, Vereinigte Staaten) angefärbt. 
Für die Identifikation der Proteine wurden Stellen auf dem SDS‐Gel ausgewählt, ausgeschnitten und 
in 1 mm2 Stücke reduziert. Die Disulfidbindungen der Proteine wurden anschließend mit 10 mM 
Dithiothreitol  (DTT)  reduziert  und  die  Proteine  wurden  mit  50 mM  Iodacetamid  alkyliert. 
Anschließend  fand  ein  proteolytischer Aufschluss  der  Proteine  im Gel mit Hilfe  von  8 ng μL‐1 
Trypsin (Promega, Madison, Wi, Vereinigte Staaten) bei 37 °C über Nacht statt. Die Peptide wurden 
mit  65 % Acetonitril und  5 % Ethansäure  in Reinstwasser  aus dem Gel  extrahiert. Anschließend 
wurde das Lösungsmittel vollständig verdampft. Die Peptide wurden in 20 μL 0,1 % Methansäure 
resuspendiert und mittels LC‐MS/MS analysiert  [Kornecki 2017]. Das System bestand aus einem 
nano‐UPLC‐System  (nanoACQUITY,  Water,  Manchester,  Vereinigtes  Königreich),  einer 
Elektrosprayionisation  (ESI)  zur Erzeugung von  Ionen und  einem Tandem‐Massenspektrometer 
(MS/MS),  welches  aus  einem  Quadrupol  und  einem  Orbitrap  (Orbitrap  QExcactive,  Thermo 
Scientific, Bremen, Deutschland) zusammengesetzt war. 
 
Produktqualität 
Die  Sekundärstruktur  des  monoklonalen  Antikörpers  wurde  mittels  ATR‐FTIR  Analysen 
charakterisiert (ALPHA II, Bruker Corporation, Billerica, MA, Vereinigte Staaten). Für die Analysen 
wurde der monoklonale Antikörper zuvor mit Hilfe der Protein A Chromatographie aufgereinigt, 
um Absorptionen von Nebenkomponenten während der Messung zu vermeiden.  
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4. Ergebnisse und Diskussion 
4.1. Erweiterte Prozesskontrolle 
Das Grundprinzip der Korrelationen zwischen Prozess‐, Status‐ und Zielvariablen ist in Abbildung 
2 zu sehen. Diese Beziehungen, zusammen mit den Ergebnissen der online in‐situ Trübungsmessung 
und der ex‐situ Raman Spektroskopie, werden im Folgenden gezeigt und diskutiert.  
4.1.1. Process Analytical Technology 
Fed‐Batch 
Die in‐situ Messung der optischen Dichte (Trübung) der Biosuspension ist eine einfache und häufig 
angewendete Methode um die Biomasse im Bioreaktor zu überwachen [Biechele 2015, Kroll 2017b]. 
In diesem Ansatz wurde eine Transmissionssonde verwendet, die online in‐situ die optische Dichte 
bei  einer Wellenlänge  von  880  nm misst,  um  so  die  totale  Zellzahlkonzentration während  der 
Kultivierung der tierischen Zelllinie CHO DG44 aufzunehmen.  
Die Korrelation  zwischen den Trübungsdaten  (engl.  formazine  attenuation  unit,  FAU)  und der 
totalen Zellzahlkonzentration (105 Zellen mL‐1) ist als Beispiel einer Suspensionskultur in Abbildung 
5  dargestellt  (R2 ≥ 0,99).  Die  lineare  Korrelation  ist  in  guter  Übereinstimmung  für  zwei 
Kultivierungen im Bioreaktor (R2 ≥ 0,97 ± 0,02). Die online gemessene Trübung korreliert ebenfalls 
mit der viablen Zellzahlkonzentration, solange die Zellviabilität (Quotient aus viabler und totaler 
Zellzahlkonzentration) nicht geringer als 90 ± 2 % (234 h Kultivierung) ist, wie in Abbildung 6 zu 
sehen. Diese Diskrepanz limitiert die Anwendung der Trübungssonde für die Messung der viablen 
Zellzahlkonzentration,  da  dieses  Sensorsystem  nicht  zwischen  viabler  und  toter  Zellmasse 
unterscheiden kann, sondern nur die optische Dichte der Biosuspension misst. Zusätzlich resultiert 
die geringe optische Dichte des Mediums in einen Versatz (Offset) der gemessenen Trübung vor der 
Inokulation von 4,00 ± 1,42 FAU. Im Anschluss an die Inokulation (Start der Kultivierung durch die 
Zugabe der Vorkultur in den Bioreaktor) steigt die Trübung eine Stunde nach Inokulation auf 36,97 
± 3,65 FAU, wie in Abbildung 7 zu sehen. In Abbildung 7 ist zudem erkennbar, dass Luftblasen oder 
Partikelaggregate  bei  zirka  105 Minuten  signifikante  Schwankungen  in  den  Trübungsdaten  bei 
geringen Trübungswerten verursachen.  
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Abbildung 5: Korrelation zwischen der offline bestimmten  totalen Zellzahlkonzentration  (105 Zellen mL‐1) 
und  der  online  gemessenen  Trübung  (880 nm,  FAU).  Die  Fehlerbalken  repräsentieren  die 
Zweifachbestimmung der Zellzahlkonzentration als auch den Messfehler der Trübungssonde (0,75 %). Das 
Bestimmtheitsmaß der linearen Beziehung beträgt 0,993.  
 
Abbildung 6: Korrelation zwischen der offline bestimmten viablen Zellzahlkonzentration  (105 Zellen mL‐1) 
und der online gemessenen Trübung (880 nm, FAU) vor (schwarz) und nach (grau) 234 h Kultivierung. Die 
Fehlerbalken repräsentieren die Zweifachbestimmung der Zellzahlkonzentration als auch den Messfehler der 
Trübungssonde (0,75 %). Das Bestimmtheitsmaß der linearen Beziehung beträgt bis 234 h Kultivierung 0,987. 
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Abbildung 7: Der mit Hilfe der optischen Dichte (Trübung bei 880 nm) aufgenommene Inokulationszeitpunkt 
der Fed‐Batch Kultivierung von CHO DG44 in Suspension.  
Mit  Hilfe  der  Korrelation  aus  Abbildung  5  und  der  linearen  Regression 
(XT ൣ105Zellen mL‐1൧ = ሺ0,053 ± 0,005ሻ · Trübung ሾFAUሿ + (0,017 ± 0,589)) kann die Trübung nach der 
Inokulation  in  eine  totale  Zellzahlkonzentration  von  2,04 ± 0,30 · 105 Zellen mL‐1  umgerechnet 
werden, was einer typischen Zellzahlkonzentration zu Beginn der Kultivierung von CHO entspricht 
[Suttle  2018].  Die  über  die  Korrelation  berechnete  Inokulumskonzentration  besitzt  jedoch  eine 
Abweichung  von  zirka  0,96 · 105 Zellen  mL‐1  zur  angestrebten  Zellzahlkonzentration  von 
3,0 · 105 Zellen mL‐1. Im Vergleich mit der offline gemessenen totalen Zellzahlkonzentration von 2,75 
±  0,05 ·  105  Zellen mL‐1  existiert  eine Diskrepanz  zwischen  online  und  offline Messung. Diese 
Diskrepanz  ist  auf  die  Messschwankungen  des  Sensorsystems  und  des  Kalibrierungsbereichs 
zurückzuführen. Die Messschwankungen,  die womöglich  durch Gasblasen  entstanden,  können 
durch  eine  Neuposition  des  Messspalts  im  Bioreaktor  eliminiert  werden.  Der  Bereich  der 
Kalibrierung der Sonde kann zusätzlich verringert werden, wodurch die Genauigkeit steigt und 
Messschwankungen minimiert werden. Die Kalibrierung und die  anschließende Messung muss 
aufgrund der steigenden optischen Dichte  (Wachstum der Zellen) einen Bereich von mindestens 
zirka 10 bis maximal zirka 4000 FAU abdecken. 
Nichtsdestotrotz  kann mit  Hilfe  der  Messung  der  optischen  Dichte  der  exakte  Zeitpunkt  der 
Inokulation beobachtet werden, wodurch Prozessvariationen minimiert werden. 
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Eine weitere Methode Prozessvariablen wie die Zellzahlkonzentration online zu bestimmen ist die 
Raman‐Spektroskopie  [Musmann  2016]. Die  Spektraldaten, die mit Hilfe  einer  ex‐situ  Sonde  im 
Verlauf  der  Kultivierung  erhalten  werden,  sind  beispielhaft  in  Abbildung  8  zu  sehen.  Die 
Auswertung  der  Spektraldaten  benötigt  multivariate  Datenanalysen,  da  die  komplexe 
Kultivierungssuspension aus mehreren, teilweise ähnlichen Substanzen besteht. 
 
Abbildung 8: Beispielhafte Spektraldaten der Raman‐Spektroskopie im Verlauf der Fed‐Batch Kultivierung 
von CHO DG44 in Suspension. 
Die Analyse der multivariaten Daten  erfolgt  für gewöhnlich mittels Hauptkomponentenanalyse 
und der Regression der partiellen kleinsten Quadrate (PLS, engl. Partial Least Squares Regression) 
[Lourenço  2012,  Otto  2017].  Bei  diesen  Methoden  wird  eine  Hauptachsentransformation 
durchgeführt,  um  mehrdimensionale  Merkmale  in  einen  Vektorraum  mit  neuer  Basis  zu 
überführen.  Das  Ziel  ist  eine Minimierung  der  Dimensionen,  die  durch  die  Beschreibung  der 
Datenvarianz  durch  Hauptkomponenten  erreicht  wird.  Die  Varianz  der  Spektraldaten  gibt 
Auskunft  über mögliche Änderungen  von  Prozessvariablen wie  der  Zellzahlkonzentration.  Im 
Anschluss  an  die  Regression  der  partiellen  kleinsten  Quadrate wird  ein  PLS‐Modell  errichtet, 
welches quantitativ die Varianz der Spektraldaten mit der Varianz der Prozessvariablen korreliert. 
Die  PLS‐Modellvalidierung  erfolgt  für  vorläufige  Machbarkeitsstudien  mit  Hilfe  des 
Kreuzvalidierungsverfahrens.  Die  PLS‐Modellgüte  wird  jedoch  durch  die  Verwendung  eines 
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separaten  Validierungsdatensatzes  verbessert,  wodurch  die  Genauigkeit  der  Regression  bei 
anschließender Anwendung des PLS‐Modells erhöht wird [Zhao 2015]. 
In Abbildung  9  ist das Ergebnis  einer PLS‐Regression  gezeigt, die  auf der  ex‐situ Messung des 
Raman‐Signals (785 nm) der Biosuspension (Kultivierungsmedium inklusive Zellmasse) im Verlauf 
der Fed‐Batch Kultivierung von CHO DG 44 basiert.  
 
Abbildung 9: Ex‐situ Messung des Raman‐Shifts der Biosuspension im Verlauf der Fed‐Batch Kultivierung 
von CHO DG 44. Die Fehlerbalken repräsentieren die Zweifachbestimmung der Zellzahlkonzentration als 
auch den Fehler der PLS‐Regression (RMSE ≤ 13,82· 105 Zellen mL‐1). 
Mit Hilfe der PLS‐Regression ist die Beziehung zwischen der viablen Zellzahlkonzentration und den 
Raman‐Spektraldaten  darstellbar.  Die  lineare  Korrelation  ist  mit  einem 
RMSE ≤ 13,82 · 105 Zellen mL‐1  (engl.  root‐mean‐square  error,  Wurzel  aus  dem  mittleren 
quadratischen Fehler) der PLS‐Regression  in guter Übereinstimmung zu den offline gemessenen 
viablen  Zellzahlkonzentrationen  (R2  ≥ 0,95).  Der  Vorteil  spektroskopischer  Methoden  wie  der 
Raman‐ oder NIR/MIR‐Spektroskopie für die quantitative Bestimmung von Prozessvariablen wie 
der Zellzahlkonzentration ist die Fähigkeit der Differenzierung ähnlicher Prozessvariablen mit Hilfe 
der  multivariaten  Datenanalyse.  In  Abbildung  10  ist  der  Unterschied  der  verwendeten 
Sensorsysteme  im  Verlauf  einer  Fed‐Batch  Kultivierung  von  CHO  DG44  zu  sehen.  Die  PLS‐
Regression  ist  in der Lage die abnehmende viable Zellzahlkonzentration  in der Sterbephase der 
Kultivierung (ab 250 h Kultivierung) quantitativ zu erfassen. Wie in Abbildung 6 und Abbildung 10 
zu sehen, korreliert die Trübung der Biosuspension ab einer Kultivierungszeit von 234 h nicht mehr 
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mit  der  viablen  Zellzahlkonzentration.  Das  PLS‐Modell  wird  jedoch  mit  Hilfe  der  viablen 
Zellzahlkonzentration errichtet und  ist dementsprechend  in der Lage diese Prozessvariable über 
den  gesamten Verlauf  der Kultivierung  quantitativ  zu  bestimmen. Die  auf  den  Trübungsdaten 
basierende ansteigende  totale Zellzahlkonzentration nach 234 h  ist auf eine Zellakkumulation  im 
Sensorspalt  zurückzuführen,  die  nach  einer Neuposition  des  Sensors  nicht  erneut  auftrat.  Die 
Abnahme  der  viablen  Zellzahlkonzentration  nach  200 h  basiert  auf  einer  Zellakkumulation 
innerhalb  der  ex‐situ  Durchflusszelle  für  die  Raman‐Spektroskopie.  Nach  einer  Erhöhung  des 
Fördervolumenstroms  der  Kultivierungssuspension  durch  den  Probenkreislauf  stieg  die  viable 
Zellzahlkonzentration an (zirka 260 h). 
 
Abbildung  10:  Verlauf  der  viablen  und  totalen  Zellzahlkonzentration  nach  PLS‐Regression  und 
Trübungsmessung im Vergleich zu der offline gemessenen viablen Zellzahlkonzentration. Die Fehlerbalken 
repräsentieren die Zweifachbestimmung der Zellzahlkonzentration als auch den Fehler der PLS‐Regression 
(RMSE ≤ 13,82· 105 Zellen mL‐1). 
Eine mögliche Kombination der  in‐situ Trübungssonde mit einer  in‐situ Leitfähigkeitssonde kann 
die Verringerung der Zellviabilität qualitativ erfassen, wie in Abbildung 11 erkennbar. Während der 
Sterbephase  setzen  lysierende  Zellen  unter  anderem  Kalium  und  Aminosäuren  frei,  die  die 
Leitfähigkeit  einer Lösung  erhöhen  können. Die Leitfähigkeit der  offline  gemessenen,  zellfreien 
Kultivierungslösung besitzt bei einer hohen Zellviabilität (> 90 %, bis 168 h Kultivierung) einen Wert 
von 9,59 ± 0,90 mS cm‐1. Sobald die Zelllyse einsetzt und intrazelluläres Kalium frei wird, steigt die 
Leitfähigkeit signifikant auf einen Wert von 12,20 ± 0,37 mS cm‐1 an. Die andauernde Erniedrigung 
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der Zellviabilität  (80,9 ± 0,6 %, Ende der Kultivierung bei 264 h) resultiert  in einer Erhöhung der 
Leitfähigkeit  (13,60  ± 0,41 mS cm‐1,  Ende  der  Kultivierung  bei  264 h). Mit Hilfe  der  simultanen 
Messung  der  optischen  Dichte  und  Leitfähigkeit  der  Biosuspension  ist  nicht  nur  der 
Inokulumszeitpunkt und der Verlauf der Kultivierung in‐situ und online messbar, sondern auch die 
einsetzende Zelllyse in der Sterbephase der Kultur. 
 
Abbildung 11: Leitfähigkeit und Zellviabilität  im Verlauf der Fed‐Batch Kultivierung von CHO DG 44  in 
Suspension.  Die  horizontale  Linie  spiegelt  den  arithmetischen  Mittelwert  der  Leitfähigkeit  bei  hoher 
Zellviabilität (> 90 %) wider. Die Fehlerbalken repräsentieren die Zweifachbestimmung der Viabilität als auch 
den Messfehler der Leitfähigkeitssonde (3 %).  
 
Kontinuierliche Kultivierung – Turbidostat 
Die kontinuierliche Kultivierung  ist  eine Verfahrensweise von Bioreaktoren, mit derer Hilfe die 
volumetrische  Produktivität während  der Herstellung  rekombinanter  Produkte  erhöht werden 
kann.  In  Abbildung  12  ist  schematisch  die  verwendete  kontinuierliche  Kultivierung  mit 
Zellrückhaltung  (Perfusion)  und  die  Kontrollstrategie  mit  Hilfe  einer  in‐situ  Trübungssonde, 
Zufuhr‐,  Filtrat‐  und  Bleedpumpe  zu  sehen.  Die  Trübungssonde  kann  analog  zu  Fed‐Batch 
Prozessen  bei  einer  hohen  Zellviabilität  (> 90 %)  für  die  online  Bestimmung  der  viablen 
Zellzahlkonzentration eingesetzt werden. Der Vorteil von kontinuierlichen Kultivierungen  ist die 
einstellbare Durchflussrate, wodurch für das Zellwachstum toxische oder hemmende Komponenten 
verdrängt werden und durch frisches Medium ersetzt werden. Mit Hilfe dieser Methode kann eine 
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hohe Zellviabilität und eine lineare Regression der Trübung und viabler Zellzahlkonzentration über 
den gesamten Verlauf der Kultivierung hergestellt werden, wie in Abbildung 13 zu sehen. 
 
Abbildung  12:  Schematischer  Überblick  über  die  verwendete  kontinuierliche  Kultivierung  mit 
Zellrückhaltung (Perfusion) und die Kontrollstrategie mit Hilfe einer in‐situ Trübungssonde, Zufuhr‐, Filtrat‐ 
und Bleedpumpe. 
 
Abbildung 13: Lineare Korrelation (R2 ≥ 0,98) der viablen Zellzahlkonzentration und Trübung inklusive der 
zwei  Betriebspunkte  (links)  und  der  Regressionsgleichung  sowie  der  Verlauf  der  Trübung  über  die 
kontinuierliche  Kultivierung  (rechts).  Die  Fehlerbalken  repräsentieren  die  Zweifachbestimmung  der 
Zellzahlkonzentration (links). Die graue Umhüllungskurve repräsentiert den Messfehler der Trübungssonde 
(0,75 %, rechts). 
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Mit Hilfe der linearen Regression aus Abbildung 13 (R2 ≥ 0,98) kann die online gemessene optische 
Dichte  der  Biosuspension  in  die  viable  Zellzahlkonzentration  umgerechnet  werden,  wie  in 
Abbildung  14  zu  sehen. Die  offline  bestimmte  viable Zellzahlkonzentration  kann mit Hilfe der 
online gemessenen Trübung beschrieben werden und  liegt  innerhalb des Bereichs des durch den 
Messfehler der Sonde und dem Fehler der linearen Regression verursachten, fortgepflanzten Fehlers 
(graue Umhüllungskurve).  
 
Abbildung  14:  Vergleich  der  viablen  Zellzahlkonzentration  mittels  Offlineanalyse  und  online 
Trübungsmessung (links). Detaillierte Betrachtung der zwei Betriebspunkte nach 150 h Kultivierung (rechts). 
Die  Fehlerbalken  repräsentieren  die  Zweifachbestimmung  der  Zellzahlkonzentration.  Die  graue 
Umhüllungskurve repräsentiert den fortgepflanzten Fehler basierend auf dem Messfehler der Sonde (0,75 %) 
und dem Fehler der linearen Regression aus Abbildung 13. 
Der quasi‐stationäre Zustand als auch das Anfahren der zwei eingestellten Betriebspunkte sind in 
Abbildung 14 (rechts) erkennbar. Das Überschwingen der Trübung während des Anfahrens in den 
zweiten  Betriebspunkt  kann  durch  eine  Erhöhung  der  Volumenströme  der  Bleed‐  und 
Zufuhrpumpe (siehe Abbildung 12) minimiert werden. Nichtsdestotrotz kann diese Prozessführung 
für  die Anwendung  eines  Turbidostats  eingesetzt werden.  Eine Waage,  auf  der  der  Bioreaktor 
platziert wird oder hochaufgelöste Füllstandssensoren können des Weiteren verwendet werden, um 
das Füllvolumen des Bioreaktors  zu überwachen. Mit Hilfe dieser Erweiterung  sind potentielle 
Störfälle wie  Pumpenausfälle,  Sensordefekte  oder Handhabungsfehler  schneller  detektier‐  und 
behebbar. 
Ein ATF‐Verhältnis (engl. alternating tangential flow, alternierender Tangentialfluss) des Permeats‐ 
(0,8 mL min‐1)  und  der  ATF‐Flussrate  (160,28 mL min‐1)  von  200,35  wurde  während  der 
kontinuierlichen  Kultivierung  erreicht,  was  für  den  verwendeten  Maßstab  einem  typischen 
Verhältnis entspricht [Repligen Corporation 2018]. 
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Die einzelnen Phasen der kontinuierlichen Kultivierung mittels Perfusion als Turbidostat sind  in 
Abbildung 15 zu sehen.  
 
Abbildung  15:  Offline  bestimmte,  viable  Zellzahlkonzentration  und  ‐viabilität  (links)  als  auch  online 
gemessene Trübung (rechts) im Verlauf einer kontinuierlichen Kultivierung, eingeteilt in die Batch‐, Anfahr‐ 
und  stationäre  Phase.  Die  horizontale  Linie  gibt  den  arithmetischen  Mittelwert  der  viablen 
Zellzahlkonzentration  (24,30 ± 1,96 ∙ 106 Zellen mL‐1) während  der  stationären  Phase  an. Die  Fehlerbalken 
repräsentieren die offline Zweifachbestimmung der Zellzahlkonzentration und ‐viabilität.  
Die Kultivierung beginnt mit  einer Batch‐Phase bis  eine viable Zellzahlkonzentration von  zirka 
2,0 · 106 Zellen mL‐1  erreicht  wird  (70 h  Kultivierung,  3,19 ± 0,31 · 106 Zellen mL‐1).  Anschließend 
wird  durch  das  Starten  der  jeweiligen  Pumpen  die  Perfusion  initiiert.  Die  Erniedrigung  der 
Zellzahlkonzentration  nach  der  Initiation  resultiert  aus  einer  Adaption  der  Zellen  an  die 
Umgebungsparameter und dem Anfahren in die kontinuierliche Phase. Die Anfahrphase wird bis 
zum Erreichen des Sollwerts der viablen Zellzahlkonzentration beibehalten, ab der die Anfahrphase 
in  die  stationäre  Phase  übergeht  (187,5 h  Kultivierung,  26,56 ± 0,96 · 106 Zellen mL‐1).  Die  in 
Abbildung  15  gezeigte  stationäre  Phase  wurde  148,5 h  lang  bei  einem  Sollwert  von 
25,0 · 106 Zellen mL‐1  mit  Hilfe  der  online  gemessenen  Trübung  bei  einer  mittleren  viablen 
Zellzahlkonzentration  von  24,30 ± 1,96 · 106 Zellen mL‐1  betrieben.  Die  Zellviabilität  besaß  einen 
arithmetischen Mittelwert von 97,3 ± 2,1 % über den gesamten Zeitraum der Kultivierung (336 h), 
wodurch die viable Zellzahlkonzentration mittels Trübungsmessung geregelt werden konnte. Die 
Daten der  offline Leitfähigkeitsmessung  in Abbildung  16  zeigen  eine mittlere Leitfähigkeit  von 
9,58 ± 0,87 mS cm‐1  während  der  kontinuierlichen  Kultivierung.  Dies  zeigt  eine  mögliche 
Implementierung  von  in‐situ  Leitfähigkeitssonden,  um  die  Zellviabilität  während  Fed‐Batch 
(Abbildung 11) und kontinuierlichen Kultivierungen (Abbildung 16) online zu verfolgen. 
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Abbildung 16: Leitfähigkeit und Zellviabilität im Verlauf der kontinuierlichen Kultivierung von CHO DG44 
in  Suspension. Die  horizontale  Linie  spiegelt  den  arithmetischen Mittelwert  der  Leitfähigkeit wider. Die 
Fehlerbalken  repräsentieren  die  Zweifachbestimmung  der  Viabilität  als  auch  den  Messfehler  der 
Leitfähigkeitssonde (3 %). 
4.1.2. Modellierung der Kultivierung von Säugetierzellen – Digitaler Zwilling 
Ein  physikochemisches  Prozessmodell  der  Kultivierung  tierischer  Organismen  verbessert  das 
Prozessverständnis  und  ist  durch  eine  Integration  in  die  Prozesssteuerung  in  der  Lage  die 
Prozessrobustheit  zu  erhöhen.  Das  Prozessmodell  muss  für  diese  Modellaufgabe  die 
experimentellen  Phänomene  quantitativ,  valide  und  robust  abbilden  können. Die Aufgabe  des 
Prozessmodells besteht hier in der Abbildung essentieller Prozessgrößen der Kultivierung wie der 
viablen Zellzahl‐, Glucose‐ und Lactatkonzentration. Diese Informationen sollen anschließend mit 
Hilfe geeigneter Sensorsysteme  (siehe Tabelle 4) verknüpft werden, um diese Prozessgrößen  im 
Anschluss online, prozessunterstützend zu erfassen. 
Basierend auf der Literatur und experimentellen Ergebnissen (Abbildung 17) wurden die folgenden 
Modellgleichungen nach Xing [2010] errichtet. 
dXV
dt
=൫µ‐µd൯·XV,  (4.1) 
µ=µmax·
ሾGLCሿ
Kglc+ሾGLCሿ ·
ሾGLNሿ
Kgln+ሾGLNሿ ·
KIlac
KIlac+ሾLACሿ ·
KIamm
KIamm+ሾAMMሿ,  (4.2) 
µd=kd·
ሾLACሿ
KDlac+ሾLACሿ ·
ሾAMMሿ
KDamm+ሾAMMሿ,  (4.3) 
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d[GLCሿ
dt
= ‐ ൬ µ‐µd
YXV g⁄ lc
+mglc൰ ·XV,  (4.4) 
d[LACሿ
dt
=Ylac g⁄ lc· ൬ µ‐µdYXV g⁄ lc൰ ·XV,  (4.5) 
d[GLNሿ
dt
= ‐ ൬ µ‐µd
YXV g⁄ ln
+mgln൰ ·XV,  (4.6) 
mgln=
a1·ሾGLNሿ
a2+ሾGLNሿ,  (4.7) 
d[AMMሿ
dt
=Yamm g⁄ ln· ൬ µ‐µdYXV g⁄ ln൰ ·XV‐ramm·XV,  (4.8) 
d[mAbሿ
dt
=QmAb·XV,  (4.9) 
 
Die  Modellgleichungen  basieren  auf  limitierenden  Substrat‐  und  inhibierenden 
Metabolitkonzentrationen,  wie  in  Gleichung  (4.2)  und  (4.3)  zu  sehen.  Höhere 
Substratkonzentrationen  resultieren  in  höheren  spezifischen  Wachstumsraten  µ,  wohingegen 
höhere  Metabolitkonzentrationen  das  Zellwachstum  durch  eine  niedrigere  spezifische 
Wachstumsrate und höhere spezifische Sterberate µd inhibieren. Die apparente Wachstumsrate (µ 
minus  µd)  ist  demnach  von  dem  Substratverbrauch  und  der Metabolitakkumulation  abhängig. 
Modellparameter wie  der Ausbeutekoeffizient YX/glc  oder Kglc  können mit Hilfe  experimenteller 
Daten quantitativ erfasst werden oder durch Literaturdaten ergänzt werden. Ausbeutekoeffizienten 
können aufgrund des dynamischen Verhaltens einer Kultur systematisch in die Lag‐, exponentielle, 
stationäre und Sterbephase eingeteilt werden [Al‐Rubeai 2015, Chmiel 2011]. Die für die Lag‐Phase 
verwendeten Modellparameter sind in Tabelle 12 aufgelistet. Die Modellparameter für die restlichen 
drei Phasen sind im Anhang (Tabelle A.1 bis A.3) dargestellt. 
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Tabelle 12: Verwendete Modellparameter als Beispiel für die Lag‐Phase der Fed‐Batch Kultivierung von CHO 
DG44 in Suspension. Exp., Experiment; Lit., Literatur.  
Parameter  Beschreibung  Wert  Einheit  Referenz 
XV,start  Viable Zellzahlkonz. zu Beginn  0,37  106 Zellen mL‐1  Exp. 
GLCstart  Glucosekonzentration zu Beginn  33,24  mM  Exp. 
GLNstart  Glutaminkonzentration zu Beginn  6,0  mM  Exp. 
LACstart  Lactatkonzentration zu Beginn  0,42  mM  Exp. 
AMMstart  Ammoniumkonzentration zu Beginn  0,91  mM  Exp. 
µmax  Maximale Wachstumsrate  0,029  h−1  Exp. 
kd  Maximale Sterberate  0,0066  h−1  Exp. 
YX/glc 
Ausbeutekoeffizient gebildete 
Zellzahl zu verbrauchter Glucose  0,413  109 Zellen mmol−1  Exp. 
YX/gln  Ausbeutekoeffizient gebildete  
Zellzahl zu verbrauchtem Glutamin  0,573  109 Zellen mmol−1  Exp. 
Ylac/glc  Ausbeutekoeffizient gebildetes 
Lactat zu verbrauchter Glucose  1,391  mmol mmol−1  Exp. 
Yamm/gln 
Ausbeutekoeffizient gebildetes 
Ammonium zu verbrauchtem 
Glutamin 
0,739  mmol mmol−1  Exp. 
QmAb  Spezifische Produktbildungsrate  2,25  10‐12 gP Zelle−1 h−1  Exp. 
ramm  Abbaurate Ammonium  6,3  10‐12 mmol Zelle−1 h−1  Lit. 
mglc  Koeffizient Erhaltungsstoffwechsel 
Glucose  69,2  10‐12 mmol Zelle−1 h−1  Lit. 
a1  Koeffizient für mgln  3,2  10‐12 mmol Zelle−1 h−1  Lit. 
a2  Koeffizient für mgln  2,1  mM  Lit. 
Kglc  Monod‐Konstante Glucose  0,15  mM  Lit. 
Kgln  Monod‐Konstante Glutamin  0,04  mM  Lit. 
KIlac  Monod‐Konstante Lactat für 
Inhibierung  45,0  mM  Lit. 
KIamm  Monod‐Konstante Ammonium für 
Inhibierung  9,5  mM  Lit. 
KDlac  Monod‐Konstante Lactat für 
Sterbephase  40,0  mM  Lit. 
KDamm  Monod‐Konstante Ammonium für 
Sterbephase  4,0  mM  Lit. 
 
Abbildung 17 zeigt den Verlauf der Modellvariablen der viablen Zellzahl‐, Antikörper‐, Glucose‐, 
Lactat‐ und Ammoniumkonzentration im Vergleich zu experimentellen Prozessvariablen basierend 
auf drei Fed‐Batch Kultivierungen. Zusätzlich ist beispielhaft der Verlauf der Trübung einer Fed‐
Batch  Kultivierung  gezeigt,  die  die  jeweiligen  Zufütterungszeitpunkte  inklusive  die  aus  der 
Zufütterung resultierende Abnahme der Variablenkonzentration (Verdünnung) verdeutlicht.  
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Abbildung 17: Verlauf der Modellvariablen  (rot) der viablen Zellzahl‐, Antikörper‐, Glucose‐, Lactat‐ und 
Ammoniumkonzentration im Vergleich zu den experimentellen Prozessvariablen (schwarz). Die Fehlerbalken 
repräsentieren  die  experimentelle  offline  Bestimmung  der  Prozessvariablen  von  drei  Fed‐Batch 
Kultivierungen. 
Quantitativ kann das Prozessmodell mit den experimentellen Daten mit Hilfe linearer Regressionen 
verifiziert werden. Abbildung 18 zeigt die lineare Regression der experimentell und modellbasierten 
viablen Zellzahl‐ (R2 ≥ 0,98), Glucose‐ (R2 ≥ 0,97), Antikörper‐ (R2 ≥ 0,99) und Lactatkonzentration (R2 
≥ 0,92). Das Prozessmodell kann die Prozessvariablen Antikörper‐ und viable Zellzahlkonzentration 
entsprechend der Anpassungsgüte der Regression (R2) beschreiben. Phänomene und deren jeweilige 
Einflüsse  auf  die  Prozessvariablen,  die  das  Prozessmodell  nicht  abbildet  (zum  Beispiel 
Aminosäuren‐, und Vitaminstoffwechsel) resultieren in Differenzen zwischen den experimentellen 
und modellbasierten Daten. Die Detailgüte des Prozessmodells kann, wie in Tabelle 5 angedeutet, 
durch  die  Verwendung  von  metabolischen  Netzwerken  erhöht  werden,  wodurch  Differenzen 
vermieden werden.  
   4 ‐ Ergebnisse und Diskussion    
58 
 
Abbildung  18:  Lineare  Regression  der  experimentell  und modellbasierten  viablen  Zellzahl‐  (R2  ≥  0,98), 
Glucose‐ (R2 ≥ 0,97), Antikörper‐ (R2 ≥ 0,99) Lactatkonzentration (R2 ≥ 0,92). Die Fehlerbalken repräsentieren 
die experimentelle offline Bestimmung der Prozessvariablen von drei Fed‐Batch Kultivierungen. 
Sensitivitätsanalysen wie die Veränderung eines Modellparameters (engl. one‐parameter‐at‐a‐time) 
oder  statistischer Versuchsplanung  (engl. Design  of  Experiments, DoE)  sind  essentiell,  um  den 
Einfluss der Modellparameter auf die Modellvariablen zu detektieren und grobe Modellfehler zu 
erfassen. Die Veränderung der maximalen Wachstumsrate µmax (± 10 % µmax) und deren Einfluss auf 
die  Modellvariablen  viable  Zellzahl‐,  Antikörper‐,  Glucose‐  und  Lactatkonzentration  sind  in 
Abbildung 19 zu sehen. 
Höhere maximale Wachstumsraten µmax resultieren in der exponentiellen Phase zwischen 72 h und 
180 h zu einem höheren Ansteigen der viablen Zellzahlkonzentration. Dies ergibt  sich aus einer 
höheren spezifischen, apparenten Wachstumsrate µ, wie in Gleichung (4.1) und (4.2) zu sehen. Die 
maximale  Wachstumsrate  besitzt  einen  Einfluss  auf  das  Wachstum  und  die  maximale 
Zellzahlkonzentration  innerhalb der exponentiellen Phase des makroskopischen Prozessmodells. 
Eine höhere Produktkonzentration als auch ein erhöhter Verbrauch an Glucose und Glutamin bei 
gleichbleibender Zufütterungsstrategie  ist entsprechend der Erhöhung der Zellzahlkonzentration 
   4 ‐ Ergebnisse und Diskussion    
59 
durch die Variation von µmax zu beobachten, die basierend auf den Gleichungen (4.4) und (4.6) von 
der aktuellen viablen Zellzahlkonzentration abhängt.  
 
Abbildung  19:  Variation  der maximalen Wachstumsrate  µmax  (± 10 %  µmax)  und  deren  Einfluss  auf  die 
Modellvariablen. 
Die  maximale  Wachstumsrate  µmax  besitzt  den  signifikantesten  Einfluss  auf  den  Verlauf  der 
Modellvariablen  während  den  Einzelvariationen  der  Modellparameter,  da  die  viable 
Zellzahlkonzentration  und  somit  die  Wachstumsrate  µ,  die  Substrat‐,  Metabolit‐  und 
Produktkonzentration  beeinflusst.  Eine  präzise  experimentelle  Bestimmung  der  maximalen 
Wachstumsrate µmax mit Hilfe von beispielsweise Trübungssonden oder der Raman‐Spektroskopie 
ist somit essentiell für eine präzise Modellierung des dynamischen Verhaltens der Zellkultur.  
Eine  quantitative Analyse  der  signifikanten Modellparameter  kann mit Hilfe  von DoE‐Studien 
durchgeführt werden. Zusätzlich werden Interaktionen zwischen mehreren Parametern durch die 
gleichzeitige  Veränderung  der  Modellparameter  detektiert.  Hierfür  wurde  mit  den 
Modellparametern  ein  teilfaktorieller Versuchsplan mit  128 Simulationen  (Auflösung  IV)  erstellt 
und  durchgeführt.  In  Abbildung  20  ist  das  Paretodiagramm  zu  erkennen,  welches  die 
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Modellparamater nach ihrer Signifikanz basierend auf einem Signifikanzniveau (α) von 0,05 auf die 
Modellvariablen  maximale  viable  Zellzahlkonzentration  und  maximale  Produktkonzentration 
absteigend auflistet.  
 
Abbildung 20: Paretodiagramm der standardisierten Effekte  für die einzelnen Modellparameter basierend 
auf deren Einfluss  auf die Modellvariablen maximale  viable Zellzahlkonzentration  (links)  und maximale 
Antikörperkonzentration (rechts). Die vertikale, rote Linie repräsentiert die Referenzlinie für die statistische 
Signifikanz (hier jeweils 1,98 für beide Modellvariablen). Das Signifikanzniveau α beträgt 0,05. 1, Lag‐Phase; 
2, exponentielle Phase; 3, stationäre Phase; 4, Sterbephase.  
Der Ausbeutekoeffizient  YX/glc  besitzt  neben  der maximalen Wachstumsrate  einen  signifikanten 
Einfluss auf die maximale viable Zellzahlkonzentration (Abbildung 20, links). YX/glc beschreibt das 
Verhältnis  zwischen  der  Zunahme  der  viablen  Zellzahlkonzentration  (106 Zellen mL–1)  und  des 
gleichzeitigen Verbrauchs  an Glucose  (mM).  Ein  höheres  YX/glc  resultiert  in  einem  effizienteren 
Verbrauch des Substrats und führt dementsprechend zu höheren Zellzahlkonzentrationen, wie in 
Gleichung (4.4) gezeigt. Diese Korrelation ist, wie in Gleichung (4.6) zu sehen, analog für YX/gln.   
Der Ausbeutekoeffizient Ylac/glc, der das Verhältnis zwischen der Zunahme der Lactatkonzentration 
(mM) und des gleichzeitigen Verbrauchs an Glucose (mM) beschreibt, wird in dem Paretodiagramm 
in  Abbildung  20  als  signifikant  dargestellt.  Ein  höheres  Ylac/glc  resultiert  in  einer  höheren 
Lactatkonzentration und demnach in einer stärkeren Inhibierung der Wachstumsrate µ und letztlich 
zu einer reduzierten maximalen viablen Zellzahlkonzentration (Gleichung (4.5)). Diese Korrelation 
ist, wie in Gleichung (4.8) zu sehen, analog für Yamm/gln.  
Der  initiale  Wert  für  die  viable  Zellzahlkonzentration  (XV,  Inokulum)  besitzt  ebenfalls  einen 
signifikanten Einfluss auf die maximale viable Zellzahlkonzentration. Höhere Werte des Inokulums 
bedingen jedoch ein Ansteigen des Substratverbrauchs und der Metabolitproduktion, wodurch die 
Wachstumsrate µ und dadurch die viable Zellzahlkonzentration reduziert wird. 
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Die maximale Sterberate kd besitzt keinen signifikanten Einfluss auf die maximal erreichbare viable 
Zellzahlkonzentration,  da  dieser  Modellparameter,  wie  in  Gleichung  (4.3)  zu  sehen,  von  der 
derzeitigen  Lactat‐  und  Ammoniumkonzentration  abhängt.  Höhere  Metabolitkonzentrationen 
resultieren  in  einem  Ansteigen  der  Sterberate  µd  und  letztlich  in  einer  geringeren maximalen 
Zellzahlkonzentration. Diese Metabolite akkumulieren während der Fed‐Batch Kultivierung und 
besitzen aufgrund ihrer ansteigenden Konzentration vor allem in der Sterbephase der Kultur einen 
Einfluss  auf  die  viable  Zellzahlkonzentration,  nachdem  die  maximal  erreichbare 
Zellzahlkonzentration bereits überschritten wurde. Nichtsdestotrotz besitzt kd einen Einfluss auf die 
betrachte  Modellvariable,  da  die  apparente  Wachstumsrate  (µ  minus  µd)  von  der  maximalen 
Sterberate beeinflusst wird.  
Ähnliche  Beobachtungen  können  in  Abbildung  20  (rechts)  für  die  Modellvariable  maximale 
Antikörperkonzentration  (mAbmax)  gefunden  werden.  Zusätzlich  zu  den  zuvor  genannten 
Korrelationen,  besitzt  die  zellspezifische  Antikörperproduktionsrate  QmAb  einen  signifikanten 
Einfluss auf die maximale Produktkonzentration. Die  spezifische maximale Wachstumsrate µmax 
scheint jedoch der signifikanteste Modellparameter zu sein, wie in Abbildung 20 und in vorherigen 
Sensitivitätsanalysen in Abbildung 19 zu erkennen. 
Die  Präzision  des  Prozessmodells  kann  durch  den  Einfluss  des  fortgepflanzten  Fehlers  der 
experimentellen  Modellparameterbestimmung  auf  das  Modellergebnis  quantitativ  beurteilt 
werden. Diese Modellparameterfehler  repräsentieren maximale  und minimale Werte  für  jeden 
Modellparameter. Diese Varianz kann in eine Monte‐Carlo‐Simulation integriert werden, um den 
Einfluss der Fehler auf das Prozessmodell zu charakterisieren. Die aus der Monte‐Carlo‐Simulation 
gleichverteilten  Werte  der  Modellparameter  innerhalb  des  jeweiligen  Fehlers  der 
Parameterbestimmung  sind  in  Abbildung  21  zu  sehen.  Der  arithmetische  Mittelwert  jedes 
Parameters  in  Abbildung  21 wird  durch  eine  horizontale  rote  Linie  gekennzeichnet,  die  dem 
jeweiligen Wert aus Tabelle 12 entspricht (zum Beispiel 0,029 h‐1 µmax). Diese Analyse ist in der Lage 
den  Einfluss  des  Modellparameterfehlers  und  dessen  Interaktionen  zwischen  den  jeweiligen 
Parametern auf das makroskopisch kinetische Prozessmodell darzustellen.  
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Abbildung  21:  Beispiele  der  gleichverteilten  Modellparameter,  die  aus  100  Monte‐Carlo‐Simulationen 
resultieren,  bei denen  jeder Parameter  innerhalb des  jeweiligen  experimentellen Parameterfehlers variiert 
wurde. Die horizontale rote Linie repräsentiert den arithmetischen Mittelwert jedes Parameters.  
Die  100  Monte‐Carlo‐Simulationen  resultieren  in  minimale  und  maximale  Werte  für  jede 
Modellvariable,  welche  mit  Hilfe  von  Umhüllungskurven  (Standardabweichung  der 
Simulationsergebnisse) gekennzeichnet werden können (siehe Abbildung 22).  
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Abbildung  22: Umhüllungskurven  für  jede  Prozessvariable  basierend  auf  100 Monte‐Carlo‐Simulationen 
durch die Variation der Modellparameter  innerhalb  ihrer Modellparameterfehler. Die schwarzen Quadrate 
und Fehlerbalken repräsentieren die experimentelle Dreifachbestimmung der jeweiligen Prozessvariable. Für 
eine  bessere  Übersichtlichkeit  und  Visualisierung  wurde  die  Umhüllungskurve  für  Glucose  nach  72 h 
Kultivierung als Konzentrationswerte vor der jeweiligen Zufütterung dargestellt. Der detaillierte Verlauf der 
Glucosekonzentration zwischen den Zufütterungen ist in Abbildung 19 zu sehen.   
Zusätzlich  zu  den  Umhüllungskurven,  welche  durch  die  grauen  Linien  in  Abbildung  22 
gekennzeichnet sind, ist das Prozessmodell in der Lage Parametervariationen abzubilden, die mit 
einer  geringeren  Wahrscheinlichkeit  auftreten  (Simulationsergebnis  ist  kleiner/größer  als  die 
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Standardabweichung der mittleren Ergebnisse). Diese Grenzfälle werden durch gepunktete graue 
Linien dargestellt.  
Maximale  viable  Zellzahlkonzentrationen  erhöhen  die  Substrataufnahme  und  den 
Substratverbrauch, was  zu  einer  schnelleren Verarmung  von Glucose  und Glutamin  führt. Die 
Lactat‐,  Ammonium‐  und  Antikörperkonzentration  steigt  ebenfalls  mit  höheren  viablen 
Zellzahlkonzentrationen.  Der  signifikanteste  Modellparameter  des  makroskopisch  kinetischen 
Modells ist die maximale Wachstumsrate µmax, da Variationen dieses Parameters das Modellergebnis 
signifikant  beeinflussen,  wie  bereits  in  den  Signifikanzanalysen  in  Abbildung  19  und  dem 
Paretodiagramm in Abbildung 20 zu erkennen. 
Die Korrelation zwischen Prädiktoren  (zum Beispiel Prozessparameter wie µmax) und Antworten 
(zum Beispiel Prozessvariablen wie XV,max) können mit Hilfe der Regression der partiellen kleinsten 
Quadrate  (PLS)  statistisch  evaluiert werden. Als Datengrundlage dienen die Ergebnisse der 100 
Monte‐Carlo‐Simulationen, wie exemplarisch in Tabelle 13 gezeigt. 
Tabelle 13: Exemplarische Darstellung der Datengrundlage für die PLS‐Regression. Prozessparameter (XV,min) 
und Zielvariable (XV,max) resultieren aus 100 Monte‐Carlo‐Simulationen. 
Parametersatz  1  2  3  4  5  6  7  8  9  ..... 
Xv,min 
[106 Zellen mL‐1]  0,37  0,32  0,42  0,36  0,38  0,40  0,34  0,32  0,37  ..... 
XV,max 
[106 Zellen mL‐1]  17,01  10,60  24,17  20,13  19,74  15,06  19,50  19,84  19,28  ..... 
 
Abbildung 23 zeigt die PLS‐Regression des Einflusses der Variation der Modellparameter auf die 
maximale viable Zellzahl‐, Glucose‐ und Antikörperkonzentration. Die maximale Wachstumsrate 
µmax korreliert positiv zu der maximalen viablen Zellzahlkonzentration XV,max und negativ zu der 
maximalen Glucosekonzentration GLCmax. Wie bereits in den Sensitivitätsanalysen in Abbildung 19 
zu sehen, werden für XV,max höhere Werte durch höhere maximale Wachstumsraten µmax erreicht.  
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Abbildung  23:  Wertung  (links)  und  Gewichtung  (rechts)  der  PLS‐Regression  für  die  maximale  viable 
Zellzahlkonzentration  XV,max,  maximale  Antikörperkonzentration  mAbmax  und  maximale 
Glucosekonzentration GLCmax als Antwort (Modellergebnis, rot) basierend auf dem Einfluss der Prädiktoren 
(Modellparameter, blau). Die Ergebnisse der Wertung der PLS‐Regression (links) sind nach Xv,max gruppiert, 
um den Einfluss von µmax (Zahlenwerte) zu visualisieren.  
Die höheren Zellzahlkonzentrationen verursachen einen erhöhten Substratverbrauch, wodurch die 
negative Korrelation  zwischen µmax  und GLCmax  erklärbar  ist. Die Wertung  der  PLS‐Regression 
(Abbildung 23 links) identifiziert Probenmuster durch die Gruppierung der Antworten (XV,max) und 
der Kennzeichnung der Prädiktoren (µmax). Höhere Wachstumsraten verursachen höhere Zellzahl‐ 
und Antikörperkonzentrationen, wie in der Abbildung 19 und den Gleichungen (4.1) und (4.9) zu 
sehen ist. 
Sensortechniken  wie  Trübungssonden  (limitiert  durch  die  Zellviabilität)  oder  der  Raman‐
Spektroskopie  (limitiert  durch  das  chemometrische  Modell),  die  während  der  Kultivierung 
eingesetzt werden können, unterstützen die präzise Bestimmung der maximalen Wachstumsrate 
µmax durch die online Beobachtung der Zellzahlkonzentration und erhöhen die Datenmenge, den 
Zuwachs an Prozessinformation und dadurch die Genauigkeit und Präzision des Prozessmodells.  
4.1.3. Kombination der experimentellen Daten mit dem Prozessmodell 
Online  Trübungsdaten,  die  entsprechend  deren  Limitation  die  viable  Zellzahlkonzentration 
repräsentieren  (Abbildung  6)  können  in das makroskopisch  kinetische  Prozessmodell  integriert 
werden,  um  Modell‐  beziehungsweise  Prozessvariablen  zu  bestimmen,  die  sonst  nur  offline 
zugängig wären. In Abbildung 24 sind die Glucose‐ und Lactatkonzentrationen gezeigt, die auf der 
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Integration der online gemessenen viablen Zellzahlkonzentration mittels in‐situ Trübungssonden in 
das Prozessmodell basieren.  
 
Abbildung 24: Lineare Regression der offline gemessenen Glucose‐  (links) als auch Lactatkonzentrationen 
(rechts) mit der Voraussage  der  jeweiligen  Prozessvariable  durch  die  Integration  der  online  gemessenen 
Trübung in das Prozessmodell. Die Fehlerbalken repräsentieren die experimentelle Zweifachbestimmung der 
Prozessvariablen.  
Das  Prozessmodell  ist  in  der  Lage  die  offline  gemessene  Glucosekonzentration  mit  einem 
Bestimmtheitsmaß  von  R2 ≥ 0,96  vorauszusagen.  Die  Vorhersage  der  Glucosekonzentration 
während der Fed‐Batch‐Phase (ab 72 h Kultivierung) ist herausfordernd, da physiologische Effekte 
der Feed‐Medien, wie der Einfluss weiterer Medienkomponenten auf den zellulären Zustand der 
Kultivierung,  nicht  durch  das  Prozessmodell  beschrieben werden. Des Weiteren  resultiert  jede 
Prozessschwankung  in  eine  nicht  beschriebene Nichtidealität  des  zellulären Zustands  oder  der 
Substratkonzentration. Zusätzlich ist die Güte der Vorhersage abhängig von der Zellviabilität und 
der Genauigkeit der Trübungsdaten, wie im Kapitel 4.1.1 bereits gezeigt wurde. 
Das Prozessmodell ist zusätzlich fähig neben der Substratkonzentration die Metabolitkonzentration 
vorauszusagen. In Abbildung 24 (rechts) ist die lineare Regression der Voraussage und der offline 
gemessenen Lactatkonzentration mit einem R2 ≥ 0,90 zu sehen.  
Diese Erkenntnisse können für die Prozessentwicklung hinsichtlich Fütterungsstrategien eingesetzt 
werden, um die Zeitpunkte der Zufütterung  basierend  auf der  aktuellen  Substratkonzentration 
online  zu  bestimmen. Eine Erweiterung des Prozessmodells durch  beispielsweise Aminosäuren 
oder  den  Einsatz  eines metabolischen Netzwerks, welches  das  zelluläre Wachstum  detaillierter 
betrachtet,  würde  die  spezifische  Produktivität  steigern  und  eine  hohe  Produktqualität 
aufrechterhalten [Chee Furng Wong 2005]. 
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In Abbildung 25  ist schematisch eine mögliche Prozessstruktur gezeigt, die die Kombination der 
experimentellen Daten mit dem makroskopischen Modell verwendet, um die Prozessparameter und 
letztlich die Prozessvariablen zu regeln.  
 
 
Abbildung 25: Schematische Prozessstruktur zur Regelung der durch die Kombination der experimentellen 
Daten mit dem makroskopischen Modell vorausgesagten Prozessvariablen. Die Struktur basiert  auf  einer 
speicherprogrammierbaren  Steuerung  (SPS),  die  über  einen  OPC‐Server  (engl.  Open  Platform 
Communications) mit dem Bioreaktor und dessen DCU (Digital Control Unit) verbunden ist.  
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4.2. USP‐DSP‐Integration 
4.2.1. Einfluss der Medienkomponenten auf die Produktivität 
Die Analyse der kommerziellen Medien ist eine komplexe Trennaufgabe, da die Medien Lösungen 
aus  einer  Vielzahl  an  Komponenten  wie  Aminosäuren,  Vitamine,  Lipide,  Hormone, 
Wachstumsfaktoren und Salzen darstellen [Gstraunthaler 2013]. Aus diesem Grund liegt der Fokus 
zunächst  auf der Analyse der Aminosäuren der  eingesetzten Medien. Es  ist  essentiell, dass die 
Linearität der Kalibriergeraden der  Standards mit  einem  hohen Bestimmtheitsmaß  gegeben  ist, 
damit diese zur Berechnung der Konzentrationen verwendet werden können. In Abbildung 26 sind 
die Kalibriergeraden und das jeweilige Bestimmtheitsmaß R2 der linearen Regressionen dargestellt. 
Es ist zu erkennen, dass die Kalibriergeraden geeignet sind die Konzentrationen der Aminosäuren 
in den Medien zu bestimmen. 
 
Abbildung 26: Validierung der Linearität des Kombinationsstandards inklusive der Bestimmtheitsmaße. 
Die  Aminosäuren  Valin  und  Prolin  können  nur  gemeinsam  bestimmt  werden,  da  beide 
Aminosäuren  bei  den  Einzelstandards  circa  die  gleiche  Retentionszeit  besitzen.  Im 
Kombinationsstandard können diese zwar über das eingesetzte Verhältnis bestimmt werden, aber 
für  die  Analyse  der  Konzentrationen  im  Medium  ist  das  nicht  möglich,  da  deren  Verhältnis 
unbekannt  ist. Aus  diesem Grund werden  beide  Signalflächen  zu  einer  zusammengefasst. Des 
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Weiteren  sind  Glutamin  und  Tryptophan  nicht  eindeutig  zu  bestimmen,  da  das 
Derivatisierungsagens diese Komponenten wahrscheinlich überlagert. 
In Abbildung 27 ist das Chromatogramm des Kombinationsstandards dargestellt. Die Signale der 
Derivatisierung sind diejenigen, die ebenfalls bei einer einzelnen Messung der Dabsylchloridlösung 
detektiert werden. 
 
Abbildung 27: Chromatogramm des Kombinationsstandards in drei Verdünnungen (1,25; 5; 20). 
Die Ergebnisse der Konzentrationsmessung sind in Tabelle 14 zusammengefasst. Feed Medium B 
besitzt  einen  basischen pH‐Wert, welcher  zur Lösung und  Stabilität  einiger Komponenten, wie 
Tyrosin  oder  Vitamine  wie  beispielsweise  Folsäure  (Vitamin  B9)  und  Riboflavin  (Vitamin  B2) 
notwendig  ist. Tyrosin konnte sich  in größeren Mengen erst nach  langem Rühren bei einem pH‐
Wert von 11 lösen. Aus diesem Grund ist Tyrosin in den Medien PM und FMA geringer vorhanden. 
Der stark basische pH‐Wert und die hohen Konzentrationen der Aminosäuren in FMB erklären die 
geringe Zugabe dieses Mediums während der Zufütterung. 
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Tabelle 14: Gemessene Konzentrationen der kommerziellen Kultivierungsmedien. PM, Produktionsmedium; 
FMA, Zufütterungsmedium A; FMB, Zufütterungsmedium B. 
Aminosäuren  PM [mg L‐1]  FMA [mg L‐1]  FMB [mg L‐1] 
Asparagin  632,9  472,2  ‐ 
Glutaminsäure  234,5  484,2  ‐ 
Serin  694,0  2259,9  1892,5 
Threonin  548,2  678,5  ‐ 
Glycin  387,9  240,7  ‐ 
Alanin  330,2  567,0  2154,3 
Arginin  292,7  476,3  81,6 
Prolin & Valin  1168,9  3011,6  ‐ 
Methionin  319,4  669,5  ‐ 
Isoleucin  645,9  1342,2  4307,2 
Leucin  785,7  1458,7  71,9 
Phenylalanin  446,8  1246,0  ‐ 
Cystein  608,2  387,9  492,9 
Lysin  572,7  716,5  ‐ 
Histidin  270,2  302,8  ‐ 
Tyrosin  287,72  54,8  2655,6 
 
Die Auswahl der Aminosäuren für die statistische Evaluierung des Einflusses der Aminosäuren auf 
die  Produktbildung  stützt  sich  auf  Erkenntnissen  aus  der  Literatur  und  den  ermittelten 
Konzentrationen der eingesetzten Medien. Dabei soll der Fokus auf den Aminosäuren und deren 
Wechselwirkungen untereinander  liegen. Da die Medien allerdings aus weit mehr Komponenten 
bestehen, kann das Medium nicht von Grund auf neu zusammengesetzt werden. Aufgrund der 
fehlenden  Komponenten  wird  das  bisher  verwendete  Medium  deshalb  durch  bestimmte 
Aminosäuren  erweitert,  sodass  diese  in  höheren  Konzentrationen  vorliegen.  Das  Ziel  dieser 
Versuchsreihe  ist  es, die Effekte der  ausgewählten Aminosäuren  auf die Antikörperproduktion 
während der Kultivierung der CHO Zellen zu ermitteln. Die Auswahl der relevanten Aminosäuren 
basiert auf dem metabolischen Netzwerk in Abbildung 28. 
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Abbildung 28: Metabolisches Netzwerk für CHO nach Ahn [2011]. 
Die Vorgehensweise stützt sich auf der Überlegung der Zelle eine Vielzahl an Energiequellen zur 
Verfügung  zu  stellen.  Der  zentrale  Punkt  des  Energiemetabolismus  und  Ansatzpunkt  für  die 
kommenden Versuche  ist der Citratzyklus. In der Literatur wird vermutet, dass Enzyme, die die 
Verknüpfung  zwischen  Glykolyse  und  Citratzyklus  herstellen,  in  den  kontinuierlichen 
Säugetierzellen fehlen oder eine geringe Aktivität besitzen [Glacken 1988]. 
Aus  diesem  Grund  soll  der  Zelle  Energie  zur  Verfügung  gestellt werden,  die  nicht  über  den 
metabolischen Weg der Glucose eingeschleust wird. Die gestrichelten Pfeile in Abbildung 28 weisen 
auf  die  Stellen  im  Citratzyklus  hin,  an  denen  Aminosäuren  nach  dem  Abbau  zu  Acetyl‐CoA 
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(AcCoA),  Fumarat  (FUM)  oder  Succinyl‐CoA  (SucCoA)  in  den  Zyklus  eintreten.  Eine weitere 
Eintrittsstelle  ist  über  das  α‐Ketoglutarat  (AKG)  möglich.  Aus  jeder  der  vier  alternativen 
Eintrittsstellen  ist  jeweils eine Aminosäure ausgewählt worden. Dabei wurden die Aminosäuren 
ausgewählt, die  laut der Aminosäureanalytik  in  geringer Konzentration  im  bisherigen Medium 
vorliegen.  Es  werden  Glutamat  (Glu),  Histidin  (His),  Methionin  (Met)  und  Tyrosin  (Tyr) 
ausgewählt. 
Die im Rahmen der statistischen Versuchsplanung durchgeführten Versuche sind in Bezug auf die 
Zielgröße Produktkonzentration untersucht worden. Dabei ist der Center Point in den Abbildungen 
das Mittel  aus den drei durchgeführten Center Points  (Wiederholungsversuchen) und wird mit 
deren  Standardabweichung  angegeben.  Es wird  davon  ausgegangen,  dass  bei  der  statistischen 
Versuchsplanung die Streuung am Center Point repräsentativ für alle durchgeführten Versuche in 
der jeweiligen Versuchsreihe ist. In Tabelle 15 ist eine Übersicht der Versuche gegeben, welche die 
Zusammensetzung der Aminosäuren im Medium darstellt. 
Tabelle 15: Übersicht aller Versuch mit dem Muster, welches die Zusammensetzung der Aminosäuren angibt. 
Plus  bedeutet  Zugabe,  Minus  bedeutet  keine  Zugabe  und  0000  sind  die  Center  Points  in  dreifacher 
Ausführung. Die Reihenfolge der Aminosäuren Glu, His, Met, Tyr  stellt die Zugabe an Aminosäuren  im 
Muster dar. 
Versuch 
Nr. 
Muster 
[Glu,His,Met,Tyr] 
Versuch 
Nr. 
Muster 
[Glu,His,Met,Tyr] 
1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 
10 
+++‐ 
+‐‐+ 
0000 
++‐‐ 
‐‐++ 
‐+++ 
‐++‐ 
+‐+‐ 
+‐++ 
+‐‐‐ 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
0000 
++++ 
‐+‐+ 
0000 
‐‐‐‐ 
‐‐‐+ 
++‐+ 
‐+‐‐ 
‐-൅- 
 
In Abbildung 29  ist  eine Übersicht aller Versuche zu  sehen. Die gestrichelte Linie markiert den 
arithmetischen Mittelpunkt des Center Points. Es ist zu erkennen, dass die Versuche 2, 8, 13, 16, 18 
und 19 oberhalb des Mittelwerts liegen. Die prozentuale Abweichung der einzelnen Versuche vom 
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Center Point ist in Abbildung 30 angegeben. Versuch 2 liegt mit zirka 25 % über dem Mittelwert 
des Center Points, Versuch 9 hingegen um 27 % unterhalb. 
 
Abbildung 29: Übersicht der Produktkonzentration aller Versuche mit  integriertem Center Point (CP). Die 
Gestrichelte Linie gibt den arithmetischen Mittelwert der drei Center Points an. Die Versuche 3, 11 und 14 sind 
die Center Points, welche unter Angabe der Standardabweichung, zusammengefasst sind. 
 
Abbildung 30: Prozentuale Abweichung der Zielgröße Produktkonzentration vom Center Point. 
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Das Histogramm in Abbildung 31 weist nahezu eine Normalverteilung der Messwerte auf. Durch 
die Lücke wird deutlich, dass ein Experiment wesentlich schlechter ausgefallen ist als die restlichen 
Experimente. Das deutet auf eine signifikante negative Streuung hin. Der Box‐Plot repräsentiert eine 
alternative  Darstellung  der  Verteilung  der  Messwerte.  Die  Raute  in  der  Mitte  des  Rechtecks 
beschreibt die Gesamtheit aller Messwerte. Die senkrechte Linie innerhalb des Rechtecks befindet 
sich bei normalverteilten Messwerten zentral in der Mitte. Die Ränder des Rechtecks geben die Lage 
der p‐Quantile für p‐Werte von 0,25 und 0,75 an. Die Abweichung in Abbildung 31 beschreibt, dass 
der Median (2,57 g L‐1) nicht mit dem arithmetischen Mittelwert (2,62 g L‐1) übereinstimmt. Somit ist 
die Verteilung der Messwerte nach links verschoben. 
Die  Visualisierung  der  Quantile  stellt  dar,  welcher  Anteil  der  Werte  unter‐  beziehungsweise 
oberhalb des Medians liegt. Bei einer Übereinstimmung von Median und arithmetischem Mittelwert 
würden die Punkte idealerweise auf einer Geraden liegen. In Abbildung 31 ist zu sehen, dass dies 
näherungsweise erreicht wird. Die statistischen Kenngrößen auf der rechten Seite der Abbildung 
zeigen den arithmetischen Mittelwert über alle Versuche, die dazugehörige Standardabweichung 
und den Standardfehler des Mittelwertes. Darüber hinaus ist der Mittelwert der Klassen ober‐ und 
unterhalb des Medians durch die Quantile angegeben. 
 
Abbildung 31: Verteilung der Versuchsdaten über die Zielgröße Produktkonzentration. 
In Abbildung  32  sind  die  Signifikanzen  der Versuchskombinationen  dargestellt. Die  vertikalen 
blauen Linien zeigen die Grenzen des Konfidenzniveaus.  In diesem Fall gibt es eine signifikante 
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positive Kombination aus Glutamat und Tyrosin sowie eine signifikante negative Kombination aus 
Glutamat, Methionin und Tyrosin. 
Des Weiteren wird mit Hilfe der linearen Regression ein statistisches Modell erzeugt, welches die 
beobachteten Messwerte zuverlässig vorhersagen kann. Hierzu wird die schrittweise Regression mit 
den Hauptparametern, den Aminosäuren Glu, His, Met und Tyr durchgeführt. 
 
Abbildung 32: Signifikanzen der Versuchskombination der Aminosäuren Glutamat, Histidin, Methionin und 
Tyrosin. 
Zu  Beginn  liegt  die  Modellgüte  des  statistischen  Modells  bei  circa  50  %,  welche  über  das 
Bestimmtheitsmaß R2 angegeben wird. Der Grund für eine geringe Modellgüte ist eine zu niedrige 
Anzahl der gewählten Parameter und Kombinationen, aus denen das statistische Modell aufgebaut 
ist.  In dem Parameterscreening werden Methionin und die Wechselwirkung von Methionin und 
Tyrosin als signifikant  festgestellt  (Abbildung 33). Zur Erstellung des statistischen Modells wird 
zusätzlich der Einzeleffekt von Tyrosin verwendet. Es werden Glutamat und Histidin als Parameter 
und  die  Kombinationen  von  Glutamat*Tyrosin,  Glutamat*Methionin  und  Histidin*Tyrosin 
hinzugefügt. Mit Hilfe dieser Kombinationen steigt die Modellgüte von 50 % auf 89 % an. 
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Abbildung  33:  Statistisches  Parameterscreening  zur  Feststellung  der  signifikanten  Parameter  und 
Kombinationen im DoE. 
Durch  die  Eliminierung  der  signifikant  streuenden  Versuche  kann  die Modellgüte  weiter 
verbessert werden. Das statistische Modell erreicht hierbei ein Bestimmtheitsmaß R2 von 95 % 
mit einem Signifikanzwert von 0,006, wie in Abbildung 34 gezeigt ist. 
 
Abbildung 34: Übersicht der Modellgüte, der Validierung und des Signifikanzwertes P. 
Mit Hilfe der Varianzanalyse werden die Parameter oder Kombinationen bestimmt, die einen 
signifikanten  Einfluss  auf  die  Zielgröße  besitzen.  Da  das  statistische Modell  aus  den  vier 
Aminosäuren  und  drei  weiteren  Wechselwirkungen  erzeugt  wurde,  können  nur  die 
Signifikanzen  dieser  Parameter  bestimmt werden.  In Abbildung  35  sind  die  positiven  und 
negativen Signifikanzen der Parameter zu sehen.  
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Abbildung 35: Varianzanalyse des erzeugten statistischen Modells für die Zielgröße Produktkonzentration. 
Methionin weist einen negativen Effekt auf die Zielgröße auf. Histidin zeigt ebenfalls einen 
negativen Effekt, der allerdings das Signifikanzniveau (vertikale blaue Linien) nicht erreicht, 
sodass dieser Effekt nicht signifikant ist. Dabei fällt auf, dass die Kombination aus Histidin und 
Methionin  einen  signifikant  negativen  Einfluss  besitzt.  Tyrosin  hingegen  zeigt  eine  nicht 
signifikante positive Tendenz. Glutamat weist einen  signifikanten positiven Einfluss auf die 
Zielgröße  Produktkonzentration  auf.  In  der  Literatur  wird  dieser  positive  Effekt  durch 
niedrigere Konzentrationen an Ammonium und Lactat erklärt [Hong 2010, Ozturk 1992]. 
Die Residuen geben die Fehler zwischen der Vorhersage und den Messwerten an und werden 
daher zur Evaluierung der Plausibilität des statistischen Modells verwendet. Abbildung 36 zeigt 
die Residuen der Vorhersage über die Vorhersage der Produktkonzentration. Eine zufällige 
Streuung der Datenpunkte und gleichverteilte Messwerte oberhalb beziehungsweise unterhalb 
der Linie repräsentieren statistische Fehler und keine systematischen Fehler. In Abbildung 36 ist 
eine  zufällige  Streuung  erkennbar. Die  statistische Auswertung  verliert  bei  systematischen 
Fehlern an Aussagekraft. 
 
Abbildung 36: Beurteilung der Residuen zur Einschätzung von systematischen und statistischen Fehlern des 
statistischen Modells. 
Mit  Hilfe  der  Vorhersageanalyse  werden  die  Auswirkungen  der  Variation  der  einzelnen 
Parameter im Zusammenhang mit den übrigen Parametern untersucht. Die Vorhersageanalyse 
in Abbildung 37 prognostiziert basierend auf dem statistischen Modell für die Kombination aus 
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Glutamat und Tyrosin eine Produktkonzentration von 3,09 g L‐1, der den beobachteten Wert 
von 3,22 g L‐1 hinreichend approximiert. Das  jeweilige Dreieck im Analysediagramm gibt die 
Sensitivität an, die eine Tendenz der Komponente auf das vollständige System ausdrückt. In 
diesem Fall wirken sich Tyrosin und Glutamat positiv aus, Histidin besitzt hier keinen Einfluss 
auf die Produktbildung und Methionin zeigt eine negative Tendenz. Diese Erkenntnisse sind 
zusätzlich an der Steigung der Geraden erkennbar. 
 
Abbildung 37: Vorhersageanalyse mit Sensitivitätsanalyse (Dreieck). 
Durch  die  Wahl  eines  vollfaktoriellen  Versuchsplans,  können  die  Wechselwirkungen  der 
Aminosäuren mit Hilfe der Abbildung 38 (links) untereinander analysiert werden. Die roten (‐1) 
und blauen (1) Geraden geben durch ihre Steigung an, ob die Zugabe (blau) oder keine Zugabe 
(rot) der jeweiligen Aminosäuren einen positiven beziehungsweise negativen Einfluss auf die 
Zielgröße  ausübt.  Sind  beide  Geraden  parallel  zueinander  existiert  keine Wechselwirkung 
zwischen den Parametern. Sind diese einander zugeneigt, deutet das auf eine Wechselwirkung 
hin.  Starke  Wechselwirkungen  zwischen  den  Parametern  werden  durch  sich  kreuzende 
Geraden gekennzeichnet. In Abbildung 38 (links) ist zu sehen, dass zwischen den untersuchten 
Parametern  signifikante  Wechselwirkungen  existieren.  Bei  einigen  Kombinationen,  wie 
Histidin und Tyrosin,  sind gestrichelte Geraden  sichtbar. Diese Geraden  resultieren aus der 
Anerkennung  der Nullhypothese, wodurch  diese Kombinationen  nicht  zur  Erzeugung  des 
statistischen  Modells  berücksichtigt  werden.  Aus  diesem  Grund  können  für  diese 
Kombinationen  keine Wechselwirkungen  bestimmt werden. Die Wechselwirkung  zwischen 
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Glutamat und Tyrosin weist für eine Zugabe beider Komponenten eine positive Auswirkung 
auf die Zielgröße Produktkonzentration auf. 
Die  dreidimensionale  Wirkungsflächenanalyse  in  Abbildung  38  (rechts)  simuliert  und 
visualisiert die Wechselwirkung von Glutamat und Tyrosin. Es ist zu erkennen, dass bei einer 
simultanen Zugabe von Glutamin und Tyrosin ein Maximum der Zielgröße erreicht werden 
kann. Die Schmetterlingsform der Wirkungsfläche deutet darauf hin, dass keine quadratischen 
Wechselwirkungen  berücksichtigt werden, mit  der  das Optimum  ermittelt werden  könnte. 
Hierfür müsste ein Surface Response Model Design mit Starpoints durchgeführt werden. 
 
Abbildung  38: Wechselwirkungsanalyse der  einzelnen Aminosäuren  (links). Wirkungsflächenanalyse des 
statistischen Modells zur Beschreibung des Effektes zwischen Glutamat und Tyrosin (rechts).  
4.2.2. Vergleich Fed‐Batch zu Perfusion 
In Abbildung 39 sind die viable Zellzahlkonzentration und Zellviabilität während drei Fed‐Batch 
(links)  und  einer  kontinuierlichen  Kultivierung  (rechts)  gezeigt.  Die  Fed‐Batch  Kultivierungen 
erreichen  nach  216 h  Kultivierung  im  Mittel  eine  viable  Zellzahlkonzentration  von 
17,75 ± 2,79 · 106 Zellen mL‐1. Die Kultivierung endet nach zirka 288 h, da hier die Zellviabilität einen 
Wert  von  78,1 ± 11,5 %  erreicht.  Die  Perfusion  erreicht  eine  viable  Zellzahlkonzentration  von 
22,76 ± 0,54 · 106 Zellen mL‐1  im  ersten Betriebspunkt und 25,93 ± 0,46 · 106 Zellen mL‐1  im zweiten 
Betriebspunkt. Die Kontrolle der Zellzahlkonzentration wurde entsprechend des Kapitels 4.1.1 mit 
Hilfe einer Trübungssonde durchgeführt.  
   4 ‐ Ergebnisse und Diskussion    
80 
 
Abbildung  39: Viable Zellzahlkonzentration  und Zellviabilität während drei  Fed‐Batch  (links) und  einer 
kontinuierlichen  Kultivierung  (rechts).  Die  Fehlerbalken  repräsentieren  drei  Fed‐Batch  Kultivierungen 
beziehungsweise die Zweifachbestimmung der Prozessvariablen während der Perfusion. BP, Betriebspunkt. 
Abbildung 40 zeigt den Verlauf der Glucose‐ und Lactatkonzentration während den drei Fed‐Batch 
Kultivierungen  (links) und der kontinuierlichen Kultivierung  (rechts). Der Batchbetrieb bis  72 h 
Kultivierung  ist  sowohl  für  die  viable  Zellzahlkonzentration  in Abbildung  39  als  auch  für  die 
Glucose‐ und Lactatkonzentration für beide Verfahrensweisen ähnlich. Das Substrat Glucose wird 
in dieser Phase verbraucht und Lactat als Metabolit produziert. Im Anschluss an den Batchbetrieb 
beginnt die zyklische diskontinuierliche Zufütterung des Fed‐Batch Betriebs und die Initiation der 
kontinuierlichen Zufütterung mit Hilfe von Pumpen während der Perfusion. Im Fall der Fed‐Batch 
Verfahrensweise steigt die Glucosekonzentration aufgrund der Zufütterung an. Sobald eine höhere 
Zellzahlkonzentration erreicht wird, wird mehr Substrat verbraucht als hinzugeführt. Dies resultiert 
in der Abnahme der Substratkonzentration nach zirka 150 h Kultivierung in Abbildung 40 (links). 
Während  des  Perfusionsbetriebs  stellt  sich  entsprechend  der  viablen  Zellzahlkonzentration 
beziehungsweise des Betriebspunkts  eine  quasi‐stationäre  Substrat‐ und Metabolitkonzentration 
ein, die auf die stationäre viable Zellzahlkonzentration in Abbildung 39 (rechts) zurückzuführen ist. 
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Abbildung 40: Glucose‐ und Lactatkonzentration während drei Fed‐Batch (links) und einer kontinuierlichen 
Kultivierung  (rechts). Die Fehlerbalken repräsentieren drei Fed‐Batch Kultivierungen beziehungsweise die 
Zweifachbestimmung der Prozessvariablen während der Perfusion. BP, Betriebspunkt. 
Die Produktkonzentration während des Fed‐Batch Prozesses erreicht einen Wert von 3,0 ± 0,1 g L‐1, 
wie in Tabelle 16 zusammengefasst. Die Konzentration des Antikörpers während der Perfusion sinkt 
auf  eine  maximale  Produktkonzentration  von  0,5 ± 0,1 g L‐1  aufgrund  der  Durchflussrate  von 
1 VReaktor d‐1. Das verwendete Hohlfasermodul für die Zellrückhaltung besitzt eine Porengröße von 
0,2 µm wodurch das Produkt (10,58 nm hydrodynamischer Durchmesser [Armstrong 2004]) nicht 
zurückgehalten wird und aus dem Bioreaktor gewaschen wird. Aus diesem Grund wird während 
der Perfusion eine  im Vergleich zum Fed‐Batch geringere Produktkonzentration von 17,6 ± 3,0 % 
erreicht. Die Durchflussrate sorgt jedoch für einen kontinuierlichen Austrag des Produkts aus dem 
Bioreaktor. Bezogen auf das Reaktorvolumen von 1 L kann eine volumetrische Produktivität von 
529,1 ± 85,0 mg L‐1 d‐1 erreicht werden. Dies entspricht einer Steigerung der Produktivität von einem 
Faktor von 2,1 ± 0,3 im Vergleich zum Fed‐Batch Prozess (251,0 ± 7,4 mg L‐1 d‐1), was auf die hohe 
viable Zellzahlkonzentration von 22,76 ± 0,54 · 106 Zellen mL‐1 zurückzuführen ist. 
Tabelle 16: Vergleich der Prozessvariablen während Fed‐Batch (FB) und kontinuierlichen Kultivierungen.  
Prozessvariable  Fed‐Batch  Perfusion  Anteil Perfusion 
Produktkonzentration [g L‐1]  3,0 ± 0,1  0,5 ± 0,1  17,6 ± 3,0 % 
Volumetrische 
Produktivität [mg L‐1 d‐1]  251,0 ± 7,4  529,1 ± 85,0  2,1 ± 0,3 x FB 
Produktreinheit [%]  15,2 ± 0,4  5,3 ± 0,3  34,9 ± 2,8 % 
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Die  SEC‐bezogene  Produktreinheit  während  des  Fed‐Batch  Prozesses  besitzt  einen  Wert  von 
15,2 ± 0,4 %, was  einer  zirka  dreifach  (2,87 ± 0,18)  höheren Reinheit  im Vergleich  zur  Perfusion 
(5,3 ± 0,3 %) entspricht. Dies resultiert im Wesentlichen aus der höheren Produktkonzentration bei 
gleichzeitiger niedrigerer Zellzahlkonzentration des Fed‐Batch Prozesses.        
4.2.3. Charakterisierung der Nebenkomponenten 
Die Abbildung 41 zeigt SEC Chromatogramme der zellfreien Lösung des Fed‐Batch (schwarz) und 
kontinuierlichen  (rot)  Prozesses. Das Chromatogramm  ist  in  die  Bereiche  der  hochmolekularen 
(HMW)  beziehungsweise  niedermolekularen  (LMW)  Verunreinigungen,  Produkt  und 
Nebenkomponenten (SC) eingeteilt. Es ist zu erkennen, dass das Produktsignal bei zirka 8,5 Minuten 
im kontinuierlichen Prozess signifikant kleiner ist als im Fed‐Batch Prozess (27,7 zu 255,4 mAu). Das 
Nebenkomponentenprofil im LMW‐Bereich der beiden Verfahrensweisen unterscheidet sich in Art 
und Menge, wohingegen Aggregate oder hochmolekulare Verunreinigungen sich nicht wesentlich 
unterscheiden. Höhere Zellzahlkonzentration im kontinuierlichen Betrieb sorgen im Vergleich zur 
geringen  Produktkonzentration  für  höhere Nebenkomponentenkonzentrationen, was  durch  die 
geringe SEC‐basierte Reinheit von 5,3 ± 0,3 % dargestellt wird. 
Diese  unproportionale  Verringerung  der  Haupt‐  und  Nebenkomponenten  während  der 
kontinuierlichen Kultivierung führt zu einer veränderten Ausgangssituation für das anschließende 
Downstream  Processing.  Die  während  der  Perfusion  entstehenden  Nebenkomponenten  in 
Abbildung 41 besitzen im Bereich von zirka 10,5 Minuten ein höheres Signal (110,6 zu 75,7 mAu). 
Diese  Nebenkomponenten  wie  HCPs  oder  DNA  besitzen  im  Bereich  der  niedermolekularen 
Verunreinigungen  den  größten  hydrodynamischen  Radius  und  werden  potentiell  schwieriger 
durch filtrationsbasierte Verfahren wie der Ultra‐ und Diafiltration abgetrennt.   
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Abbildung 41: SEC Chromatogramme der zellfreien Lösung des Fed‐Batch (schwarz) und kontinuierlichen 
(rot)  Prozesses.  HMW,  hochmolekulare  Verunreinigungen;  P,  Produkt;  SC,  Nebenkomponenten;  LMW, 
niedermolekulare Verunreinigungen. 
Die  in  Abbildung  41  erkenntliche  Klasse  an  Nebenkomponenten  zum  Zeitpunkt  von  zirka 
10,5 Minuten vergrößert sich mit längerer Kultivierungszeit, wie in den SEC‐Chromatogrammen in 
Abbildung 42 bei zirka 11 Minuten zu erkennen ist. Nach zirka 87 h Kultivierung wird das Signal 
geringer  (138,0 mAu  zu  64,6 mAu  nach  293 h)  und  das  Nebenkomponentensignal  im 
niedermolekularen Bereich bei  zirka  12 Minuten höher  (55,5  zu  351,6 mAu). Das Zellwachstum 
resultiert in einer Erhöhung der Produkt‐ und Nebenkomponentenkonzentration bis die stationäre 
Phase  (192 h)  erreicht wird,  bei der Zelllyse  einsetzt  und Wirtszellproteine  und Wirtszell‐DNA 
durch  extrazelluläre  Proteasen  und  Nukleasen  enzymatisch  in  Nebenkomponenten mit  einem 
kleineren  hydrodynamischen  Radius  (zum  Beispiel  Peptide  aus  Proteinen)  umgesetzt werden. 
Während der kontinuierlichen Kultivierung akkumulieren aufgrund der Durchflussrate und der 
hohen Zellviabilität weniger Proteasen und Nukleasen  in der Biosuspension, was ebenfalls einen 
positiven Einfluss auf die Produktqualität besitzt. 
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Abbildung 42: SEC Chromatogramme im Verlauf des Fed‐Batch Prozesses über eine Kultivierungszeit von 
293 h.  
Die im Verlauf der Fed‐Batch Kultivierung ansteigende Produktkonzentration und ‐reinheit ist in 
Abbildung  43  zu  sehen. Die  ansteigende  viable  Zellzahlkonzentration  in Abbildung  39  (links) 
resultiert  aufgrund  der  Produktbildungsrate  von  2,25 ± 0,51 · 10‐12 gProdukt Zelle‐1 h‐1  in  einer 
ansteigenden sigmoidal verlaufenden Produktkonzentration und ‐reinheit bis die Zellviabilität und 
die viable Zellzahlkonzentration sinkt und mehr Nebenkomponenten als Zielprodukt  freigesetzt 
werden, was durch die sinkende Reinheit ab zirka 225 h Kultivierung in Abbildung 43 dargestellt 
wird. Dieser Zeitpunkt während der Fed‐Batch Kultivierung wäre ein sinnvoller Erntezeitpunkt, da 
der  Zuwachs  an  Produkt  die Nebenkomponentenbildung  nicht mehr  kompensieren  kann  und 
extrazelluläre Proteasen die Produktqualität beeinflussen werden  [Gao 2011, Gramer 1994, Park 
2017, Robert 2009].   
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Abbildung 43: Verlauf der Produktkonzentration und SEC‐basierter Produktreinheit  im Verlauf des Fed‐
Batch  Prozesses  über  eine  Kultivierungszeit  von  293 h.  Die  Fehlerbalken  repräsentieren  die 
Zweifachbestimmung der Prozessvariablen.  
Die  analytischen Methoden  fokussieren  sich  auf  die Klassifizierung  und Charakterisierung  der 
HCPs. Analysen wie die 2D‐SDS PAGE, IEX, HIC, SEC und LC‐MS/MS bestimmen HCP Kriterien 
für  einen  effizienten  DSP.  Die  Klassifizierungskriterien  entsprichen  den  physikochemischen 
Eigenschaften der HCPs  und des Produkts.  In Abbildung  44  ist  eine  2D‐Gelelektrophorese der 
zellfreien  Kultivierungslösung  einer  CHO  DG44  Fed‐Batch  Kultivierung  inklusive  der 
Klassifizierung für die Abtrennung der Nebenkomponenten und die durch LC‐MS/MS Analysen 
identifizierte  Nebenkomponenten  inklusive  ihrer  physikochemischen  Eigenschaften  zu  sehen. 
Nebenkomponenten mit  einem Molekulargewicht  kleiner  als  15  kDa  können  für  den  DSP  als 
unkritisch (grün) angesehen werden, da sie mit einem filtrationsbasierten Verfahrensschritt wie der 
Ultra‐ und Diafiltration entfernt werden können, wenn die Porengröße (engl. molecular weight cut‐
off,  MWCO)  entsprechend  gewählt  wird.  Die  Diafiltration  ist  eine  für  die  Chromatographie 
notwendige  Grundoperation,  um  das  in  der  leichten  Phase  befindliche  Polyethylenglykol 400 
(PEG400) zu entfernen. PEG resultiert  in einer viskoseren Lösung, wodurch chromatographische 
Verfahren unter anderem wegen des ansteigenden Druckverlustes schwieriger zu betreiben sind. 
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Abbildung  44:  2D‐Gelelektrophorese  der  zellfreien  Kultivierungslösung  einer  CHO  DG44  Fed‐Batch 
Kultivierung inklusive der Klassifizierung für die Abtrennung der Nebenkomponenten (oben) und die durch 
LC‐MS/MS Analysen  identifizierte Nebenkomponenten  inklusive  ihrer  physikochemischen  Eigenschaften 
(unten). 
Nebenkomponenten, die größer als 15 kDa sind, müssen mit Hilfe eines anderen Verfahrensschrittes 
abgetrennt werden, welcher auf anderen physikochemischen Eigenschaften basiert (zum Beispiel 
Ladung oder Hydrophobizität). Dementsprechend besitzen weniger kritische (orange) und kritische 
(rot) Nebenkomponenten ein Molekulargewicht von mindestens 15 kDa. Die horizontale Linie bei 
150 kDa  in  Abbildung  44  repräsentiert  den monoklonalen  Antikörper  in  dessen  funktionalem 
Zustand.  Die  vertikalen  Linien  zeigen  die  isoelektrischen  Punkte  (pI)  bei  4,75  und  7,0. 
Nebenkomponenten  mit  einem  pI  von  4,75  können  mit  Hilfe  eines  salzsäurebasierten 
Präzipitationsschrittes  in  ihrer Konzentration  signifikant  reduziert werden  [Gronemeyer  2016b]. 
Diese Nebenkomponenten  besitzen  einen  im  Vergleich  zum  Zielprodukt  unterschiedlichen  pI, 
wodurch  sie  mit  Hilfe  einer  Ionenaustauschchromatographie,  wie  in  Abbildung  45  zu  sehen, 
entfernt werden können und als unkritisch klassifiziert werden können. Die IEX Daten in Abbildung 
45 zeigen eine ausgeprägt unterschiedliche Interaktion der Nebenkomponenten mit der stationären 
Phase der IEX aufgrund der Oberflächenladung der Nebenkomponenten. Diese Klasse eluiert nahe 
dem Hohlraumvolumen und kann einfach abgetrennt werden.  
Nebenkomponenten mit  einem pI  nahe des Zielprodukts  (7,30  bis  9,30)  sind mit Hilfe der  IEX 
schwieriger abzutrennen und werden daher als kritisch klassifiziert. Dieser Bereich kann  jedoch 
variabel  sein,  da  die  Trennleistung  der  IEX  von  den  verwendeten  Materialien  (Säule, 
Pufferzusammensetzung)  und  Prozessparametern  (Fluidgeschwindigkeit,  Temperatur, 
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Gradientensteigung) abhängt [Fekete 2015, Liu 2010, Schulte 2000, Shukla 2007, Strube 1998, Strube 
2000]. Nebenkomponenten, die Charakteristika zwischen unkritisch und kritisch besitzen, werden 
als weniger kritisch klassifiziert. Sie verfügen über einen pI zwischen 4,75 bis 7,30 und 9,30 bis 10,00 
und können kritisch sein, wenn andere physikochemische Eigenschaften dem Produkt ähneln (zum 
Beispiel Hydrophobizität). Diese Abhängigkeit trifft auch auf kritische Nebenkomponenten zu. Da 
sie  jedoch  bereits  als  kritisch  klassifiziert  sind, werden  sie  nicht minder  charakterisiert.  Diese 
Abhängigkeit  trifft  für unkritische Nebenkomponenten nicht zu, da  sie  sich  in mindestens einer 
physikochemischen Eigenschaft  signifikant vom Zielprodukt unterscheiden. Der pI  ist  in dieser 
Charakterisierung aufgrund des festgelegten pH‐Gradienten der isoelektrischen Fokussierung auf 
einen Wert von 10,00 limitiert.   
Die Identifikation der Proteine beziehungsweise der Peptide in dem 2D‐Gel in Abbildung 44 kann 
mit Hilfe der Kopplung der Flüssigchromatographie (LC, engl. liquid chromatography) mit einem 
Massenspektrometer (MS/MS) und einer Datenbank (www.uniprot.org) durchgeführt werden. In 
Abbildung  44  sind  fünf  der  vierzehn  identifizierten  Proteine  aufgelistet.  Die  restlichen 
identifizierten Proteine befinden  sich  in der Tabelle A.4  im Anhang. Es  ist  erkennbar, dass das 
Molekulargewicht (MW) und der isoelektrische Punkt für die 2D‐Gelektrophorese nicht identisch 
mit  den Daten  der  Proteindatenbank  ist. Dies  resultiert  aus  dem Vorhandensein  verschiedener 
Proteinspezies aufgrund von posttranslationalen und proteolytischen (proteolytischer Abbau und 
Probenvorbereitung)  Modifikationen.  Im  Gegensatz  repräsentieren  die  durch  ExPASy 
(www.web.expasy.org/compute_pi/)  theoretisch  berechneten  pI‐Werte  die  unveränderte,  volle 
Länge  der  Aminosäurensequenz.  Dies  führt  zu  einer  Diskrepanz  der  unterschiedlichen 
Analysemethoden.  Die  2D‐Gelelektrophorese  in  Abbildung  44  ist  für  eine  Visualisierung  des 
Nebenkomponentenprofils  anwendbar.  Die  SEC  ist  beispielsweise  ein  nicht‐invasives 
Analyseverfahren  zur  Untersuchung  der  MW‐Verteilung  der  Nebenkomponenten,  falls  die 
Salzkonzentrationen  in  den wässrigen  Lösungen  eine  Trennung  ermöglicht,  die  allein  auf  dem 
Ausschluss von Molekülgrößen aufgrund der hydrodynamischen Radien basiert [Ahmed 2010].  
Die  Abbildung  45  zeigt  IEX  Chromatogramme  der  zellfreien  Kultivierungslösung  und  der 
diafiltrierten leichten Phase nach der ATPE. 
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Abbildung 45: IEX Chromatogramme der zellfreien Kultivierungslösung (‐ ‐) und der diafiltrierten leichten 
Phase nach der ATPE (–). 
Die vertikalen Linien entsprechen der Klassifizierung der Nebenkomponenten in unkritisch (grün), 
weniger kritisch (orange) und kritisch (rot), welche mit Hilfe eines Fraktionssammlers anschließend 
mittels  SEC  analysiert wurden, wie  in Abbildung  46  zu  sehen. Die  Fraktionen  beschreiben  die 
Trennung  der  Nebenkomponenten  basierend  auf  deren  relativen  Elution  bezogen  auf  das 
Zielprodukt.  Unkritische  Fraktionen  besitzen  nicht‐  und  leichtbindende  Verunreinigungen, 
wohingegen der monoklonale Antikörper und die kritischen Nebenkomponenten in den kritischen 
Fraktionen vorhanden sind. Im Fall der IEX werden Verunreinigungen als kritisch angesehen, wenn 
deren  Oberflächenladung  dem  des  Antikörpers  entspricht  und  sie  bei  einer  ähnlichen 
Salzkonzentration  (hier  0,15 M,  15 %  B)  eluieren.  Die  in  Abbildung  45  unkritischen 
Nebenkomponenten (grün) besitzen laut Abbildung 46 ein Molekulargewicht, welches kleiner als 
das Produkt ist (niedermolekulare Verunreinigungen).  
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Abbildung 46: SEC Chromatogramme der Fraktionen aus Abbildung 45 der zellfreien Kultivierungslösung 
(links)  und  der  diafiltrierten  leichten  Phase  nach  der  ATPE  (rechts).  HMW,  hochmolekulare 
Verunreinigungen; P, Produkt; SC, Nebenkomponenten; LMW, niedermolekulare Verunreinigungen. 
Der Anteil der unkritischen Nebenkomponenten in der diafiltrierten leichten Phase ist signifikant 
kleiner  (67,6 mAu  zu  342,1 mAu). Dies  ist  sowohl  in Abbildung  45 bei  zirka  0,5 CV  als  auch  in 
Abbildung 46 bei zirka 11,5 Minuten zu sehen.  In Abbildung 47  ist der Einfluss der Diafiltration 
(MWCO 30 kDa) auf die Trennung der Nebenkomponenten zu sehen. Der Bereich um 11 Minuten 
wird  nur  durch  die  Anwendung  der  wässrigen  Zweiphasenextraktion  entfernt.  Diese 
Nebenkomponenten  besitzen  laut  den Chromatogrammen  in Abbildung  45  eine  negative  oder 
neutrale  Oberflächenladung,  wodurch  sie  nur  geringfügig  mit  dem  Kationenaustauscher 
interagieren.  Abbildung  46  zeigt  hierbei,  dass  diese  Klasse  an  Nebenkomponenten  ein 
Molekulargewicht kleiner als 150 kDa (MW des monoklonalen Antikörpers) besitzt. Des Weiteren 
kann  die  hydrophobe  Interaktionschromatographie  (HIC)  für  die  Charakterisierung  der 
Hydrophobizität  der  Nebenkomponenten  eingesetzt  werden.  In  Abbildung  48  sind  HIC 
Chromatogramme der zellfreien Kultivierungslösung und der diafiltrierten leichten Phase nach der 
ATPE zu sehen.  
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Abbildung  47:  SEC Chromatogramme der  zellfreien Kultivierungslösung  (‐ ‐), der diafiltrierten  zellfreien 
Kultivierungslösung (–), der leichten Phase nach der ATPE (‐ ‐) und die diafiltrierte leichte Phase nach der 
ATPE  (–).  HMW,  hochmolekulare  Verunreinigungen;  P,  Produkt;  SC,  Nebenkomponenten;  LMW, 
niedermolekulare Verunreinigungen. 
 
Abbildung 48: HIC Chromatogramme der zellfreien Kultivierungslösung (‐ ‐) und der diafiltrierten leichten 
Phase nach der ATPE (–). 
Es wird deutlich, dass die unkritischen hydrophilen Nebenkomponenten bei zirka 1 bis 2 CV  in 
Abbildung 48 durch den Einsatz der ATPE signifikant verringert werden (573,9 mAu zu 230,1 mAu 
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und 67,6 mAu zu 21,5 mAu). Die Kombination der Ergebnisse aus den IEX, HIC und SEC Analysen 
lässt  darauf  schließen,  dass  die  ATPE  anionische,  hydrophile  Nebenkomponenten  mit  einem 
Molekulargewicht kleiner als 150 kDa abtrennt, wodurch die produktbezogene Reinheit ansteigt. 
Entsprechend  der  Tabelle  2  sind  die  abgetrennten  Verunreinigungen  vor  allem  anionische, 
hydrophile HCPs als auch Nukleinsäuren wie die DNA.  
Die Oberflächenladung, die durch den isoelektrischen Punkt repräsentiert werden kann, ist neben 
dem Molekulargewicht und der Hydrophobizität eine wichtige physikochemische Eigenschaft, die 
die Trennaufgabe beeinflusst. Der isoelektrische Punkt kann wie in Abbildung 44 mit Hilfe der 2D‐
Gelelektrophorese oder LC‐MS/MS Analysen bestimmt werden. Die Verwendung der IEX mit einem 
pH‐Elutionsgradienten, wie in Abbildung 49 (links oben) zu sehen, besitzt jedoch den Vorteil, dass 
Proteine in ihrer tatsächlichen Konformation untersucht werden können. Nebenkomponenten mit 
einem pI in der Nähe des monoklonalen Antikörpers (7,30 bis 9,30) sind aufgrund ihrer ähnlichen 
Oberflächenladungen  schwierig abzutrennen  (18 bis 21 CV,  rote Fraktion). Die SEC Analysen  in 
Abbildung 49 zeigen kritische (rote) Nebenkomponenten, die ein Molekulargewicht kleiner als der 
monoklonale Antikörper besitzen. Verunreinigungen, die einen pI zwischen 6,9 bis 7,3 und 9,3 bis 
9,5 aufweisen gelten als weniger kritisch, da sie mit Hilfe einer IEX oder einem filtrationsbasierten 
Verfahrensschritt abgetrennt werden können, da sie  im Vergleich zum monoklonalen Antikörper 
im pI und MW unterschiedlich sind. Nebenkomponenten mit einem pI kleiner als 6,9 und größer als 
9,5 gelten als unkritisch, da sie mittels IEX einfach abgetrennt werden können.   
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Abbildung 49: IEX Chromatogramme der zellfreien Kultivierungslösung (links oben) mit pH‐Gradient und 
der daraus resultierenden SEC Chromatogramme der IEX‐Fraktionen. WK, weniger kritisch.  
Die  Klassifizierungskriterien  basierend  auf  den  physikochemischen  Eigenschaften  der 
Nebenkomponenten  für  einen  effizienten  DSP  sind  in  Tabelle  17  zusammengefasst.  Nachteile 
während  der  2D‐Gelelektrophorese  sind  die  zeitintensive  Probenvorbereitung, 
Proteindenaturierung  durch  die  Zugabe  von  SDS  (Natriumdodecylsulfat)  und  Schwierigkeiten 
während der Quantifizierung der Proteinspezies. Diese Nachteile können durch die Verwendung 
von  chromatographischen  Analysen  (IEX,  HIC,  SEC)  adressiert  werden.  Es  können  dadurch 
ähnliche Charakteristika ermittelt werden und diese im Fall des isoelektrischen Punktes intensiviert 
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werden. Diese Methodik  ist der  Startpunkt  für weitere Analysen, wie der  Proteinidentifikation 
mittels Massenspektrometrie  als  auch  der  Proteinquantifizierung mittels  ELISA  (engl.  enzyme‐
linked  immunosorbent assay) und generiert vor allem  im Downstream Processing ein vertieftes 
Prozessverständnis. 
Tabelle  17:  Klassifizierung  der  Nebenkomponenten  basierend  auf  deren  Abtrennbarkeit  und 
physikochemischen Eigenschaften.  
Charakteristikum  mAb und Derivate  Unkritisch  Weniger kritisch  Kritisch 
MW [kDa]  ~144,2  <30  >30  >30 
pI [‐] 
(via 2D‐GE) 
~8,30 
<4,75 
>10,00 
4,75‐7,30 
9,30‐10,00 
7,30‐9,30 
Elution bei pH [‐] 
(via IEX) 
7,30‐9,30 
<6,90 
>9,50 
6,90‐7,30 
9,30‐9,50 
7,30‐9,30 
 
4.2.4. Quality‐by‐Design 
Die Produktqualität ist essentiell für den Vergleich unterschiedlicher Prozessverfahren. ATR‐FTIR 
Analysen können für die Evaluation der Sekundärstruktur der Proteine angewendet werden. Die 
Analyse basiert auf der Interaktion der Proteine mit der  infraroten Strahlung [Barth 2007, Martin 
2003].  Diese  Interaktion  resultiert  in  strukturabhängigen  Spektren.  Sekundärstrukturen  wie  β‐
Faltblätter (1624‐1642 cm‐1),  β‐Schleifen (1667‐1685 cm‐1), α‐Helices (1656 ± 2 cm‐1) oder ungeordnete 
Konfigurationen (1648 ± 2 cm‐1) generieren IR‐Spektren, wie sie in Abbildung 50 zu sehen sind.  
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Abbildung 50: ATR‐FTIR Analysen des monoklonalen Antikörpers. Transmissionsspektrum (links) und 
dessen zweite Ableitung (rechts). 
ATR‐FTIR Analysen, die die Produktqualität evaluieren, ermöglichen den qualitativen Nachweis 
der Sekundärstruktur des Zielproteins, da Variationen in den IR‐Spektren durch Änderungen der 
Sekundärstruktur  verursacht  werden,  wie  in  Abbildung  51  erkenntlich.  Hierbei  wurde  der 
produzierte monoklonale Antikörper der Klasse IgG thermisch (links, 40 °C, 12 h) und enzymatisch 
via PNGase F  (rechts,  24 h) denaturiert. Wenn die  Spektren dem  intakten Protein  ähneln, kann 
davon ausgegangen werden, dass die Sekundärstruktur während der Herstellung erhalten bleibt. 
Die  Denaturierung  zeigt  jedoch  die  Zunahme  an  ungeordneten  Konfigurationen  bei  einer 
Wellenzahl von 1650 cm‐1.  
 
Abbildung 51: ATR‐FTIR Spektren von IgG, welches thermisch (links, 40 °C, 12 h) und enzymatisch via 
PNGase F (rechts, 24 h) denaturiert wurde. 
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Abbildung  52  zeigt  ATR‐FTIR  Spektren  des  IgG  nach  288  h  Fed‐Batch  und  kontinuierlicher 
Kultivierung. Das während der kontinuierlichen Kultivierung produzierte IgG ähnelt hinsichtlich 
des IR‐Spektrums dem IgG, welches bei der Fed‐Batch Kultivierung produziert wurde. Daraus kann 
geschlossen werden, dass die Sekundärstruktur während der Perfusion durch Scherkräfte während 
der Filtration nicht negativ beeinflusst wird. Online ATR‐FTIR Analysen würden es ermöglichen at‐
line  die  Produktqualität  zu  bestimmen,  um  so  das  Prozessverständnis  zu  verbessern.  Die 
Onlinemessung  wird  jedoch  durch  Nebenkomponenten  wie  HCPs  beeinflusst.  Aufgrund  der 
zunehmenden Produktreinheit  im Verlauf des DSP wäre eine  Integration einer online ATR‐FTIR 
Analyse am Ende der Prozesskette sinnvoller. 
 
Abbildung 52: ATR‐FTIR Spektren des IgG nach 288 h Fed‐Batch (schwarz) und kontinuierlicher (rot) 
Kultivierung. 
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5. Zusammenfassung und Ausblick 
Im Rahmen dieser Arbeit wurde eine Methode zur  Integration von Upstream und Downstream 
Processing  für Biologics  am Beispiel  eines monoklonalen Antikörpers  präsentiert. Die Methode 
basiert auf einer datengetriebenen Charakterisierung und Klassifizierung der im DSP zu trennenden 
Nebenkomponenten, die  zu  einer  rationalen Prozessentwicklung  führt,  indem kritische  (schwer 
oder nicht abtrennbare) Nebenkomponenten minimiert oder eliminiert werden. Der Einfluss von 
Medienkomponenten  auf  die  Produktivität  und  der  Verfahrensweise  auf  das 
Nebenkomponentenprofil wurde gezeigt und diskutiert. Die rationale Prozessentwicklung basiert 
auf dem QbD‐Prinzip unter Einsatz eines digitalen Zwillings zur Prozessmodellierung und PAT‐
Methoden zur Prozesskontrolle. Prozesskontrollstrategien während der Kultivierung der tierischen 
Zellen umfassten den Einsatz von spektroskopischen Online‐Analysen der Biosuspension mit Hilfe 
von Trübungssonden und der Raman‐Spektroskopie für die Detektion essentieller Prozessvariablen 
wie  der  viablen Zellzahlkonzentration. Die Anwendung  von  Trübungssonden  ist  im  Fed‐Batch 
Betrieb  durch  die  Zellviabilität  limitiert.  Bei  einer  Zellviabilität  größer  als  90 ± 2 %  (bis  234 h 
Kultivierung) kann die optische Dichte der Biosuspension mit der viablen Zellzahlkonzentration mit 
einem Bestimmtheitsmaß R2 von  ≥ 0,98 korreliert werden. Die  totale Zellzahlkonzentration kann 
über die vollständige Prozesszeit mit einem Bestimmtheitsmaß R2 von 0,97 ± 0,02 mit der optischen 
Dichte bestimmt werden. Des Weiteren ist die exakte Inokulation des Bioreaktors und der Verlauf 
der Zunahme der Zellzahlkonzentration  in‐situ mess‐ und beobachtbar, was durch eine  schnelle 
Detektion von Prozessabweichungen zu  einer verbesserten Prozessrobustheit  führt. Die Raman‐
Spektroskopie gekoppelt mit chemometrischen Auswertemethoden wie der PLS‐Regression ist in 
der  Lage  die  Limitation  der  Trübungssonde  zu  kompensieren,  indem  die Varianz  der Raman‐
Spektraldaten mit der Varianz der  jeweiligen Prozessvariable  (hier viable Zellzahlkonzentration) 
korreliert  wird.  Dies  führt  zu  einer  PLS‐Regression  der  Beschreibung  der  viablen 
Zellzahlkonzentration über die vollständige Prozesszeit durch die Raman‐Spektraldaten mit einem 
Bestimmtheitsmaß R2 von ≥ 0,95 und einem quadratischen Mittelwertfehler RMSE von ≤ 13,82 · 105 
Zellen mL‐1. Eine mögliche Kombination von Trübungs‐ und Leitfähigkeitssonden kann den Einsatz 
und die komplexe Spektraldatenanalyse der Raman‐Spektroskopie umgehen. Die Leitfähigkeit der 
offline gemessenen, zellfreien Kultivierungslösung besitzt bei einer hohen Zellviabilität (> 90 %, bis 
168 h  Kultivierung)  einen  Wert  von  9,59 ± 0,90 mS cm‐1.  Sobald  die  Zelllyse  einsetzt  und 
intrazelluläres  Kalium  frei  wird,  steigt  die  Leitfähigkeit  signifikant  auf  einen  Wert  von  12,20 
± 0,37 mS cm‐1  an.  Die  andauernde  Erniedrigung  der  Zellviabilität  (80,9  ± 0,6 %,  Ende  der 
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Kultivierung bei 264 h) resultiert in einer Erhöhung der Leitfähigkeit (13,60 ± 0,41 mS cm‐1, Ende der 
Kultivierung bei 264 h). Die online Messung der Leitfähigkeit würde in diesem Fall zu einer höheren 
Datendichte und zu einem verbesserten Prozessverständnis führen.   
Die kontinuierliche Kultivierung  ist  eine Verfahrensweise von Bioreaktoren, mit derer Hilfe die 
volumetrische  Produktivität während  der Herstellung  rekombinanter  Produkte  erhöht werden 
kann. Der Einsatz der Trübungssonde ist hierbei nicht auf eine sinkende Zellviabilität limitiert. Mit 
Hilfe einer linearen Regression kann die online gemessene optische Dichte der Biosuspension mit 
einem Bestimmtheitsmaß R2 von ≥ 0,98 in die viable Zellzahlkonzentration konvertiert werden. Dies 
ermöglicht  den  Betrieb  eines  Turbidostats,  bei  dem  die  optische  Dichte  und  somit  die  viable 
Zellzahlkonzentration im Verlauf der stationären Phase der kontinuierlichen Kultivierung konstant 
gehalten wird. Durch die Verwendung einer Kontrollstrategie für die optische Dichte wurden zwei 
Betriebspunkte betrieben. Der erste Betriebspunkt lag bei einer Trübung von 3415,52 ± 17,79 FAU, 
was einer viablen Zellzahlkonzentration von 22,76 ± 0,62 · 106 Zellen mL‐1 entspricht. Die Auswahl 
des zweiten Betriebspunkts basierte auf der Analyse möglicher Schwingungen der Kontrollstrategie 
und lag bei einer Trübung von 4202,87 ± 19,49 FAU, was einer viablen Zellzahlkonzentration von 
25,93 ± 0,64 · 106 Zellen mL‐1  entspricht.  Das  geringe  Überschwingen  der  Trübung während  des 
Wechsels  der  Betriebspunkte  kann  durch  eine  Erhöhung  der  Volumenströme  der  Bleed‐  und 
Zufuhrpumpe  minimiert  werden.  Die  Daten  der  Leitfähigkeitsmessung  zeigten  eine  mittlere 
Leitfähigkeit  von  9,58 ± 0,87 mS cm‐1  während  der  kontinuierlichen  Kultivierung,  was  einer 
mittleren Zellviabilität  von  97,3 ± 2,1 %  entspricht. Durch  den  Einsatz  der  Trübungssonde  zum 
Betrieb eines Turbidostats konnte im Vergleich zum Fed‐Batch Betrieb eine zirka zweifach (2,1 ± 0,3) 
höhere  volumetrische  Produktivität  erreicht  werden  (529,1 ±  85,0 mgProdukt  L‐1  d‐1  zu 
251,0 ± 7,4 mgProdukt L‐1 d‐1). 
Die Kombination  der  online  gemessenen  Trübungsdaten  und  dem makroskopisch  kinetischem 
Prozessmodell führte zu einer Voraussage von essentiellen Substrat‐ und Metabolitkonzentrationen 
für  die  Fed‐Batch Kultivierung  von CHO DG44. Das  Prozessmodell  ist  in  der  Lage  die  offline 
gemessene  Glucosekonzentration  mit  einem  R2 ≥ 0,96  und  die  offline  gemessenen 
Lactatkonzentration  mit  einem  R2 ≥ 0,90  vorauszusagen.  Diese  Erkenntnisse  können  für  die 
Prozessentwicklung hinsichtlich Fütterungsstrategien eingesetzt werden. 
Der  Einfluss  der  Aminosäurenkonzentration  der  eingesetzten  Medien  während  der  Fed‐Batch 
Kultivierung von CHO DG44 wurde mit Hilfe  eines vollfaktoriellen  statistischen Versuchsplans 
basierend  auf  dem  Stoffwechsel  der  Aminosäuren  im metabolischen Netzwerk  untersucht.  Es 
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konnte  gezeigt  werden,  dass  eine  Kombination  aus  Glutamat  und  Tyrosin  einen  signifikant 
positiven  Einfluss  auf  die  Produktbildung  besitzt,  wodurch  die  Produktkonzentration  um 
24,98 ± 0,06 % erhöht wurde. Eine Kombination aus Tyrosin und Methionin besaß einen negativen 
Einfluss auf die Produktbildung.  
Die  physikochemischen  Eigenschaften  der Nebenkomponenten  und  die  Produktqualität wurde 
durch den Einsatz von Analysen wie 2D‐SDS PAGE,  IEX, HIC, SEC, LC‐MS/MS und ATR‐FTIR 
beschrieben. Die Klassifizierungskriterien basieren auf den physikochemischen Eigenschaften der 
Nebenkomponenten  für  einen  effizienten  DSP,  wobei  unkritische  Nebenkomponenten,  wie 
Peroxiredoxin  (laut  LC‐MS/MS  Analysen,  ExPASy  und  UniProt  Datenbank,  Tabelle  A.4),  ein 
Molekulargewicht von < 30 kDa, einen isoelektrischen Punkt nach IEX von < 6,90 und > 9,50 besaßen. 
Weniger kritische Nebenkomponenten, wie die Pyruvatkinase (laut LC‐MS/MS Analysen, ExPASy 
und UniProt Datenbank,  Tabelle A.4),  besaßen  ein Molekulargewicht  von  > 30  kDa  und  einen 
Bereich  des  isoelektrischen  Punkts  nach  IEX  von  6,90  bis  7,30  sowie  9,30  bis  9,50.  Kritische 
Nebenkomponenten, wie die Aldolase (laut LC‐MS/MS Analysen, ExPASy und UniProt Datenbank, 
Tabelle A.4), besaßen ein Molekulargewicht von > 30 kDa und einen Bereich des  isoelektrischen 
Punkts nach IEX von 7,30 bis 9,30. Nachteile während der 2D‐Gelelektrophorese waren jedoch die 
zeitintensive  Probenvorbereitung  und  Proteindenaturierung  durch  die  Zugabe  von  SDS 
(Natriumdodecylsulfat). Diese Nachteile konnten durch die Verwendung von chromatographischen 
Analysen (IEX, HIC, SEC) adressiert werden. 
ATR‐FTIR  Spektren  des  monoklonalen  Antikörpers  aus  Fed‐Batch  und  kontinuierlichen 
Kultivierungen  zeigten  keine  signifikanten  Abweichungen  in  den  Sekundärstrukturen  des 
Produkts.  Daraus  wurde  geschlossen,  dass  die  Sekundärstruktur  während  der  Filtration  der 
Perfusion durch Scherkräfte nicht negativ beeinflusst wurde. Online ATR‐FTIR Analysen am Ende 
der Prozesskette (zum Beispiel während des polishing) würden es ermöglichen, die Produktqualität 
zu analysieren, um so das Prozessverständnis zu verbessern.  
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7. Symbolverzeichnis 
7.1. Abkürzungen 
Abkürzung  Beschreibung 
AEX  Anionenaustauschchromatographie (engl. Anion Exchange Chromatography) 
APC  Advanced Process Control 
ATF  Alternierender Tangentialfluss (engl. Alternating Tangential Flow) 
ATPE  Wässrige Zweiphasenextraktion (engl. Aqueous Two‐Phase Extraction) 
ATPS  Wässrige Zweiphasensystem (engl. Aqueous Two‐Phase System) 
ATR‐FTIR  Abgeschwächte Totalreflexion Fourier‐Transformations‐Infrarotspektroskopie 
(engl. Attenuated Total Reflection Fourier‐Transform Infrared Spectroscopy) 
CAPEX  Investitionsausgaben (engl. Capital Expenditure) 
CBP  Kontinuierliche Bioprozesse (engl. Continuous Bioprocessing) 
CDER  Center for Drug Evaluation and Research 
CEX  Kationenaustauschchromatographie (engl. Cation Exchange Chromatography) 
CHO  Eierstöcke des chinesischen Hamsters (engl. Chinese Hamster Ovary) 
CPP  Kritische Prozessparamater (engl. Critical Process Parameters) 
CQA  Kritische Qualitätsattribute (engl. Critical Quality Attributes) 
DF  Diafiltration 
DNA  Desoxyribonukleinsäure  
DoE  Design of Experiments 
DSP  Downstream Processing 
EMA  European Medicines Agency 
FDA  Food and Drug Administration 
FMEA  Failure Mode and Effects Analysis 
GMP  Good Manufacturing Practice 
HCP  Wirtszellproteine (engl. Host Cell Proteins) 
HIC  Hydrophobe Interaktionschromatographie 
(engl. Hydrophobic Interaction Chromatography) 
HPLC  Hochleistungschromatographie (engl. High Performance Liquid Chromatography) 
ICH  International Council for Harmonisation of Technical Requirements for 
Pharmaceuticals for Human Use 
IEF  Isoelektrische Fokussierung 
IEX  Ionenaustauschchromatographie (engl. Ion Exchange Chromatography) 
IgG  Immunglobulin G 
kDa  Kilodalton 
Konz  Konzentration 
LLE  Flüssig‐flüssig Extraktion (engl. Liquid Liquid Extraction) 
mAb  Monoklonaler Antikörper (engl. Monoclonal Antibody) 
MF  Mikrofiltration 
Mrd  Milliarde 
MS  Massenspektrometrie 
MW  Molekulargewicht (engl. Molecular Weight) 
NK  Nebenkomponenten 
NP  Normalphasenchromatographie (engl. Normal Phase Chromatography) 
NS0  Murines Myelom 
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Abkürzung  Beschreibung 
OPEX  Betriebsausgaben (engl. Operational Expenditure) 
PAT  Process Analytical Technology 
PEG  Polyethylenglykol 
pI  Isoelektrischer Punkt 
PMMA  Polymethylmethacrylat  
PVE  Polyvinylether  
QbD  Quality‐by‐Design 
QTTP  Quality Target Product Profile 
R  Rest 
RP  Umkehrphasenchromatographie (engl. Reversed Phase Chromatography) 
rpm  Umdrehungen pro Minute (engl. Revolutions Per Minute) 
SDS‐PAGE  Natriumdodecylsulfat‐Polyacrylamidgelelektrophorese  
(engl. Sodium Dodecyl Sulfate Polyacrylamide Gel Electrophoresis) 
SEC  Größenausschlusschromatographie (engl. Size‐Exclusion‐Chromatography) 
SF  Sterilfiltration 
SP2/0  Murines Myelom 
STR  Rührkessel (engl. Stirred Tank Reactor) 
T  Temperatur 
UF  Ultrafiltration 
USP  Upstream Processing 
UV  Ultraviolette Strahlung 
VF  Virusfiltration 
VI  Virusinaktivierung 
WK  Weniger kritische Nebenkomponenten 
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7.2. Parameter 
Parameter  Beschreibung  Einheit 
µmax  Maximale Wachstumsrate  h−1 
a1  Koeffizient für mgln  10‐12 mmol Zellen−1 h−1 
a2  Koeffizient für mgln  mM 
AMMstart  Ammoniumkonzentration zu Beginn  mM 
GLCstart  Glucosekonzentration zu Beginn  mM 
GLNstart  Glutaminkonzentration zu Beginn  mM 
kd  Maximale Sterberate  h−1 
KDamm  Monod‐Konstante Ammonium für Sterbephase  mM 
KDlac  Monod‐Konstante Lactat für Sterbephase  mM 
Kglc  Monod‐Konstante Glucose  mM 
Kgln  Monod‐Konstante Glutamin  mM 
KIamm  Monod‐Konstante Ammonium für Inhibierung  mM 
KIlac  Monod‐Konstante Lactat für Inhibierung  mM 
LACstart  Lactatkonzentration zu Beginn  mM 
mglc  Koeffizient Erhaltungsstoffwechsel Glucose  10‐12 mmol Zellen−1 h−1 
QmAb  Spezifische Produktbildungsrate  10‐12 gProdukt Zellen−1 h−1 
ramm  Abbaurate Ammonium  10‐12 mmol Zellen−1 h−1 
XV,start  Viable Zellzahlkonz. Inokulum  106 Zellen mL‐1 
Yamm/gln  Ausbeutekoeffizient gebildetes Ammonium zu 
verbrauchtem Glutamin 
mmol mmol−1 
Ylac/glc  Ausbeutekoeffizient gebildetes Lactat zu 
verbrauchter Glucose 
mmol mmol−1 
YX/glc  Ausbeutekoeffizient gebildete Zellzahl zu 
verbrauchter Glucose 
109 Zellen mmol−1 
YX/gln  Ausbeutekoeffizient gebildete Zellzahl zu 
verbrauchtem Glutamin 
109 Zellen mmol−1 
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8. Abbildungsverzeichnis 
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10. Anhang 
Tabelle A.1: Verwendete Modellparameter für die exponentielle Phase der Fed‐Batch Kultivierung 
von CHO DG44 in Suspension. Exp., Experiment. 
Parameter  Beschreibung  Wert  Einheit  Referenz 
YX/glc 
Ausbeutekoeffizient gebildete 
Zellzahl zu verbrauchter Glucose  1,57  109 Zellen mmol−1  Exp. 
YX/gln  Ausbeutekoeffizient gebildete  
Zellzahl zu verbrauchtem Glutamin  9,36  109 Zellen mmol−1  Exp. 
Ylac/glc  Ausbeutekoeffizient gebildetes 
Lactat zu verbrauchter Glucose  3,8  mmol mmol−1  Exp. 
Yamm/gln 
Ausbeutekoeffizient gebildetes 
Ammonium zu verbrauchtem 
Glutamin 
0,665  mmol mmol−1  Exp. 
QmAb  Spezifische Produktbildungsrate  2,06  10‐12 gP Zellen−1 h−1  Exp. 
 
Tabelle A.2: Verwendete Modellparameter für die stationäre Phase der Fed‐Batch Kultivierung von 
CHO DG44 in Suspension. Exp., Experiment. 
Parameter  Beschreibung  Wert  Einheit  Referenz 
YX/glc 
Ausbeutekoeffizient gebildete 
Zellzahl zu verbrauchter Glucose  0,127  109 Zellen mmol−1  Exp. 
YX/gln  Ausbeutekoeffizient gebildete  
Zellzahl zu verbrauchtem Glutamin  3,962  109 Zellen mmol−1  Exp. 
Ylac/glc  Ausbeutekoeffizient gebildetes 
Lactat zu verbrauchter Glucose  0,091  mmol mmol−1  Exp. 
Yamm/gln 
Ausbeutekoeffizient gebildetes 
Ammonium zu verbrauchtem 
Glutamin 
1,031  mmol mmol−1  Exp. 
QmAb  Spezifische Produktbildungsrate  1,04  10‐12 gP Zellen−1 h−1  Exp. 
 
Tabelle A.3: Verwendete Modellparameter  für die  Sterbephase  der  Fed‐Batch Kultivierung  von 
CHO DG44 in Suspension. Exp., Experiment. 
Parameter  Beschreibung  Wert  Einheit  Referenz 
YX/glc 
Ausbeutekoeffizient gebildete 
Zellzahl zu verbrauchter Glucose  2  109 Zellen mmol−1  Exp. 
YX/gln  Ausbeutekoeffizient gebildete  
Zellzahl zu verbrauchtem Glutamin  5,702  109 Zellen mmol−1  Exp. 
Ylac/glc  Ausbeutekoeffizient gebildetes 
Lactat zu verbrauchter Glucose  0,001  mmol mmol−1  Exp. 
Yamm/gln 
Ausbeutekoeffizient gebildetes 
Ammonium zu verbrauchtem 
Glutamin 
2,06  mmol mmol−1  Exp. 
QmAb  Spezifische Produktbildungsrate  1,07  10‐12 gP Zellen−1 h−1  Exp. 
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Tabelle A.4:  Identifizierte Peptide und deren korrespondierende Proteine, die mit Hilfe des LC‐
MS/MS aus einer vorangegangenen 2D‐Gelektrophorese der Kultivierungslösung einer Fed‐Batch 
CHO DG44 Kultivierung analysiert wurden. MW, Molekulargewicht; pI, isoelektrischer Punkt laut 
der UniProt Datenbank der nicht modifizierten Proteine. 
#  Gel 
MW 
Gel 
pI 
 MW 
(UniProt) 
 pI 
(UniProt) 
Primäre 
Zugangsnummer 
(UniProt) 
Anzahl 
einzigartiger 
Peptide 
Protein 
1  25  7,2  25,76  6,45  A0A061HUZ2  9  Platelet‐activating factor 
         81,56  5,69  A0A061IN16  11  Glutathione S‐transferase Mu 7‐like protein 
         25,88  6,43  A0A061HYZ1  9  Peroxiredoxin‐6‐like protein 
2  25  7,9  30,28  7,22  A0A061IFC9  4  Carbonic anhydrase 
         89,52  6,23  A0A061IJC4  4  Glutathione S‐transferase Mu 1‐like protein 
         81,56  5,69  A0A061IN16  4  Glutathione S‐transferase Mu 7‐like protein 
3  30  7,6  72,13  7,23  A0A098KXF7  8  Pyruvate kinase 
         38,03  6,08  A0A061ILE8  6  Purine  nucleoside  phosphorylase‐like 
protein 
         32,23  9,11  A0A061IAK4  5  L‐lactate dehydrogenase A chain 
4  50  9,6  45,28  8,48  A0A061IB69  7  Fructose‐bisphosphate aldolase 
         72,13  7,23  A0A098KXF7  15  Pyruvate kinase 
         102,7  6,02  A0A069C7Y3  5  Actin, cytoplasmic 1 
5  25  6,6  27,39  6,34  A0A061I2E1  8  Proteasome subunit 
         89,52  6,23  A0A061IJC4  8  Glutathione S‐transferase Mu 1‐like protein 
         81,56  5,69  A0A061IN16  8  Glutathione S‐transferase Mu 7‐like protein 
6  45  6,7  50,57  5,93  G3GR73  11  Rab GDP diss. inhib. 
         52,79  6  A0A098KXB1  10  Cytosol aminopeptidase‐like protein 
         44,67  7,54  A0A061IJI8  9  Alpha‐enolase 
7  50  6,1  52,79  6  A0A098KXB1  20  Aminopeptidase 
         72,13  7,23  A0A098KXF7  29  Pyruvate kinase 
         145,1  8,37  A0A061HU29  15  Glucose‐6‐phosphate 1‐dehydrogenase 
8  57  6  73,86  5,56  A0A061I5D1  22  Heat shock protein 
         74,72  5,29  A0A061HWC7  9  Plastin‐3 
         69,64  5,57  A0A061I5U1  9  Heat shock‐related protein 2 
9  80  6,1  72,13  7,23  A0A098KXF7  11  Pyruvate kinase 
         117,7  5,42  G3IBG3  8  Ubiquitin activating enzyme E1 
         73,86  5,56  A0A061I5D1  7  Heat shock protein 
10  70  5,6  73,86  5,56  A0A061I5D1  9  Heat shock protein 
         68,43  5,55  A0A061I1Q2  5  Vitamin K‐dependent protein S 
         85,71  5,2  A0A061IAX6  5  Dipeptidyl peptidase 3 
11  25  6  25,88  6,43  A0A061HYZ1  9  Peroxiredoxin 
         89,52  6,23  A0A061IJC4  19  Glutathione S‐transferase Mu 1‐like protein 
         81,56  5,69  A0A061IN16  14  Glutathione S‐transferase Mu 7‐like protein 
12  55  7,8  72,13  7,23  A0A098KXF7  37  Pyruvate kinase 
         52,79  6  A0A098KXB1  10  Cytosol aminopeptidase‐like protein 
         73,86  5,56  A0A061I5D1  4  Heat shock protein 
13  50  8,6  52,79  6  A0A098KXB1  4  Cytosol aminopeptidase‐like protein 
         72,13  7,23  A0A098KXF7  19  Pyruvate kinase 
         145,1  8,37  A0A061HU29  2  Glucose‐6‐phosphate 1‐dehydrogenase 
14  50  9,2  72,13  7,23  A0A098KXF7  20  Pyruvate kinase 
         44,67  7,54  A0A061IJI8  3  Alpha‐enolase 
         42,69  8,78  A0A061HV36  3 
Eukaryotic  translation  initiation  factor  2 
subunit 3‐like protein 
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